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RESUMEN 
 
El presente trabajo aborda el diseño paramétrico del proceso de recuperación y 
procesamiento del CO2 obtenido como subproducto de la fermentación alcohólica en la 
destilería Maple Etanol S.R.L; para ello se contó con datos reales de los parámetros de 
operación tales como presión, temperatura y flujo del CO2 de salida del fermentador; 
brindados por el área de control de calidad, estos datos fueron utilizados como datos de 
entrada para llevar a cabo el diseño paramétrico utilizando el simulador comercial 
Hysys. 3.0.1, una vez simulado el proceso se lleva a cabo una optimización paramétrica 
mediante análisis de sensibilidad, dichos análisis nos permiten obtener los valores 
óptimos de los parámetros de operación; y a partir de éstos, se realiza un diseño base de 
los principales equipos de proceso, tales como: absorbedores, compresores, enfriadores, 
tanques y bombas de proceso, a fin de obtener las principales variables de diseño tales 
como: altura, diámetro, espesor de plancha, numero de platos, potencia requerida, 
velocidad, capacidad, etc. 
Finalmente se realiza una estimación de los costos del proceso seguido de su respectiva 
evaluación económica, obteniéndose que el proyecto es altamente rentable, según los 
siguientes indicadores: VANE: $ 9 789 583.2, TIR: 159.18 % y un tiempo de 
recuperación de siete meses. 
Palabras clave: Recuperación,  procesamiento, dioxido de carbono 
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 CAPÍTULO I 
INTRODUCCION 
 
1.1 ANTECEDENTES 
1.1.1 Antecedentes referidos al impacto ambiental 
 
En 1992, la preocupación de la comunidad internacional por el cambio 
climático dio lugar a la creación de la Convención Marco de las Naciones Unidas 
sobre el Cambio Climático (CMNUCC). El objetivo fundamental de la 
Convención es la “estabilización de las concentraciones de gases de efecto 
invernadero en la atmósfera a un nivel que impida una interferencia antropógena 
peligrosa en el sistema climático”. Desde esa perspectiva, el contexto en que se 
considera la CAC (así como otras opciones de mitigación) es el de un mundo con 
emisiones de CO2 limitadas, de conformidad con la meta internacional de 
estabilizar las concentraciones atmosféricas de gases de efecto invernadero (Metz, 
et. Al. 2005). 
 
Con el fin de reforzar la conciencia pública a escala mundial sobre los 
problemas relacionados con el cambio climático, en 1994 entró en vigor la 
Convención Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climático 
(CMNUCC) gracias a la cual en 1997 se suscribió el Protocolo de Kioto, el primer 
compromiso vinculante sobre este tema para los países industrializados y en el 
que se establecieron diferentes porcentajes de reducción para cada país uno con 
vigencia al año 2012. Con el paso de los años fue evidente que los compromisos 
suscritos resultaron insuficientes. Por ello, durante la Conferencia de las Partes 
realizada en Copenhague en 2009 (COP 15) se discutió nuevamente este tema, y 
aunque eran muchas las expectativas no se alcanzó ningún convenio vinculante 
para el periodo posterior a 2012.  
 
 
 En 2010 se realizó la COP 16 en Cancún, México, pero tampoco se logró 
ningún convenio que sustituyera al de Kioto, aunque sí se logró crear un Fondo 
Verde de 100 mil millones de dólares anuales a partir de 2020 para medidas de 
adaptación y mitigación en países en desarrollo. Un nuevo intento se llevó a cabo 
en Durban, Sudáfrica, en noviembre de 2011. No obstante, para los expertos, los 
acuerdos alcanzados durante la COP 17 no fueron suficientes (Herrán, C., 2012); 
un año más tarde en el 2012 se celebró en Doha (Katar) la COP 18 en la que 
después de más de dos semanas de frustrantes negociaciones, los 194 países 
reunidos en Doha han alcanzado un acuerdo de mínimos, conocido como Puerta 
Climática de Doha, y que prorroga hasta 2020 el periodo de compromiso del 
Protocolo de Kioto, que expiraba ese año; de igual forma la COP 19 llevada  a 
cabo en Varsovia (Polonia) después de rozar el fracaso, los participantes llegaron 
al acuerdo en el que se estableció  una hoja de ruta hacia un pacto global y 
vinculante en 2015 y activa las ayudas a los países más vulnerables al cambio 
climático; por su parte la COP 20 realizada en Lima(Perú) el pasado Mayo del 
presente año, no llego a mayores conclusiones en tanto que  solo planteo la idea 
de lograr un acuerdo en París 2015. 
 
 
Actualmente un número creciente de grupos sociales, empresariales y 
políticos de los más diversos países y una parte importante de la comunidad 
científica están convencidos de que el cambio climático es originado por las 
actividades humanas y que constituye, por lo tanto, uno de los mayores desafíos 
ambientales que se pudiera interponer en el camino hacia el desarrollo sustentable 
en el presente siglo (WRI, 2004). Así también, es ampliamente aceptado que la 
causa de dicho fenómeno se encontraría en las altas concentraciones atmosféricas 
de los llamados “gases de efecto invernadero” (GEI), las cuales serían 
responsables de aumentar la temperatura global del planeta (Pachauri y Reisinger, 
2007).  
 
 
 
 
 El Panel Intergubernamental sobre Cambio Climático (IPCC) perteneciente al 
Programa de Medio Ambiente de las Naciones Unidas y la Organización Mundial 
Meteorológica, ha indicado que el riesgo del cambio climático es severo y que su 
impacto aumentará notablemente con un incremento de las temperaturas en 2°C 
por encima de las registradas en la época preindustrial (EPA, 2011). Aparte de ser 
un problema ambiental, el cambio climático constituye un problema de desarrollo, 
con profundos impactos potenciales en la sociedad, la economía y los 
ecosistemas. (Stern, 2006; Pandey et al., 2010).  
 
 
 
Esto ha llevado a gobiernos e instituciones internacionales a implementar una 
serie de acciones, tales como la creación de órganos a escala nacional e 
internacional preocupados del tema, la definición de procesos y espacios de 
reflexión, la creación de herramientas de transferencia tecnológica y financiera, 
que ayuden a la mitigación de emisiones de GEI provenientes de la actividad 
humana y a la formulación de métodos para cuantificar los efectos de dichos gases 
(WRI, 2004; WBCSD, 2004). 
 
 
 
Por su parte el Perú muestra una gran vulnerabilidad ante variaciones 
climáticas drásticas, siendo evidencia de ello las pérdidas económicas que 
implicaron fenómenos como el Niño. Así, bajo un escenario pasivo los efectos del 
cambio climático podrían ser incluso superiores ya que los efectos se potenciarían 
al involucrarse otros mecanismos que afectan negativamente el crecimiento; como 
la pérdida de disponibilidad de recursos hídricos (para consumo humano y 
generación energética) debido al retroceso glaciar, la pérdida de productividad 
primaria agrícola y pesquera producto del aumento de la temperatura del mar, la 
pérdida de biodiversidad, y efectos sobre la salud humana.(Vargas, P. 2009) 
 
1.1.2 Antecedentes referidos a la Recuperación y Procesamiento de CO2 a nivel 
Nacional. 
Se tiene conocimiento que la destilería de Cartavio, tiene como proyecto 
la instalación de una planta para la recuperación y procesamiento del CO2, sin 
embargo aún se encuentra en la etapa de prefactibilidad; de manera que  a la 
fecha en ninguna destilería del Perú se recupera y/o procesa el Dióxido de 
carbono, a pesar que existe la tecnología para llevar a cabo dicho proceso, sin 
embargo cabe resaltar que en las Plantas de Alcohol Anhidro ubicadas en el 
Norte Peruano como Sucroalcolera del Chira (Caña Brava) y Maple etanol 
S.R.L, se recupera parte del etanol contenido en CO2, luego de ello el CO2 es 
eliminado a la atmosfera. 
 
1.2 JUSTIFICACION 
La recuperación y procesamiento del dióxido de carbono, obtenido como 
subproducto de la fermentación del mosto preparado en la destilería Maple 
Etanol S.R.L es viable tanto técnica como económicamente y al no recuperarse 
este valioso gas en ninguna destilería de alcohol en el país, se tiene un inmenso 
nicho de mercado que debe explotarse. 
Por último, desde un punto de vista ambiental, la recuperación y 
procesamiento de CO2 supone una contribución a la mitigación del impacto 
ambiental puesto que el mencionado gas contribuye con el cada vez más 
preocupante cambio climático. 
 
1.3 UBICACIÓN Y ACCESO AL PROYECTO 
 
La planta de producción de etanol anhidro, en la actualidad Agroindustrial 
Aurora (Ex Maple Etanol), se encuentra ubicada en la carretera Sullana-Paita, a 
la altura del Kilómetro 19 a 5 minutos del centro poblado de Sojo; tal como lo 
muestra la imagen mostrada líneas abajo. 
 
 
Figura 01: Ubicación Agroindustrial Aurora –Ex Maple Etanol 
 Fuente: Google Maps. 
 
 
1.4 OBJETIVOS DE LA INVESTIGACIÓN: 
 
1.4.1 OBJETIVO GENERAL 
 
Diseñar un proceso para la recuperación y procesamiento de CO2 obtenido en 
destilería Maple Etanol S.R.L. 
 
1.4.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS 
 
-  Reducir el costo de producción del alcohol, dándole un valor agregado al CO2. 
- Mitigar el impacto ambiental negativo que supone la eliminación del CO2 a la   
atmosfera. 
 
1.5 PALABRAS CLAVE: 
 
Diseño, Proceso, Recuperación, Procesamiento, Dióxido De Carbono, 
Fermentación Alcohólica. 
 
Agroindustrial Aurora –Ex 
Maple Etanol 
CAPÍTULO II 
METODOLOGIA 
 
2.1. MATERIAL DE ESTUDIO: 
El material de estudio sobre el cual se basa la investigación, es el Proceso de 
Recuperación y Procesamiento del CO2 obtenido como subproducto de la 
fermentación alcohólica en la Destilería Maple Etanol S.R.L, (Actualmente 
Agroindustrial Aurora). 
 
 
Figura 02: Proceso de Recuperación y Procesamiento del CO2 
 
Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
2.2 PROCEDIMIENTO: 
 Para el diseño de tal proceso se toma como punto de partida las tecnologías 
existentes en el mercado, tales como la tecnología Buse, Krones y Haffmans, luego 
de ello se inicia el diseño del proceso, determinando primero la capacidad de 
planta, en función  a un estudio de mercado y teniendo en cuenta algunas 
restricciones como por ejemplo, reducción de la capacidad instalada debido a que 
se desea probar primero a nivel piloto, para luego saltar a escala industrial; para  
ello se construye un diagrama de bloques, seguido del diagrama de equipos y 
finalmente del diagrama de flujo de proceso,  acompañado de sus condiciones de 
operación,  balances de materia y energía y con el dimensionamiento base de los 
principales equipos de proceso: posteriormente se lleva  a cabo una simulación y 
optimización del proceso diseñado, para lo cual se emplea el simulador comercial 
Hysys 3.0.1, finalmente se presentan los parámetros de operación óptimos 
determinados, acompañado de una serie de conclusiones y recomendaciones. 
2.3 VARIABLES 
Se realiza el análisis sobre las siguientes variables: 
 
Tabla 01: Variables del Proceso 
Ítem  Independiente Unidad Dependiente Unidad 
1 
Flujo másico del agua 
osmótica Kg/m3 
Concent. Corriente CO2 de salida del 
Absorb. SC-501 
Fracc. 
Masa 
2 
Temp. de entrada de 
A. Osmótica °C 
Concent. Corriente CO2 de salida del 
Absorb. SC-502 
Fracc. 
Masa 
3 
Flujo másico de 
Etilenglicol Kg/m3 Concent. del CO2 líquido. 
Fracc. 
Masa 
4 
Temp. de entrada de 
Etilenglicol °C 
Consumo energético en el enfriador 
EN-703 hp 
5 
Concentración de 
Etilenglicol % p/p     
6 
N° de platos del 
Absorbedor SC-501 -     
7 
N° de platos del 
Absorbedor SC-502 -     
8 
Temp. critica en el 
enfriador EN-703 °C     
 
 
2.4 RESTRICCIONES 
 
Se considera las siguientes restricciones para el análisis: 
 
 
a) Concentración para el CO2 líquido: 
 
Tabla 02: Concentración de CO2 
Ítem Componente Concentración  
1 CO2 99.96% 
2 H2S 0.1  ppm 
3 Etanol                                1 ppm 
4 H2O 5 ppm 
           Fuente: Elaboración propia a partir de estándares internacionales 
 
 
b) Mínimo consumo energético posible. 
 
 
 
 
 
 
 
CAPÍTULO III 
FUNDAMENTO TEORICO 
 
3.1 DISEÑO DE PROCESOS QUÍMICOS 
 
La síntesis de procesos es una de las tareas más complejas y exigentes 
confrontadas por el ingeniero químico. Desde un punto de vista pragmático, el uso 
de técnicas de síntesis de procesos se introdujo lentamente como consecuencia de 
las condiciones cambiantes en la producción industrial y el surgimiento de 
tremendos avances productivos y tecnológicos (Scenna, N., 1999). 
 
El diseño de procesos puede considerarse constituido por tres etapas: 
 
 Síntesis del Proceso: Es la etapa en la cual se crea la estructura básica del 
diagrama de flujo; esto es, se seleccionan los equipos a ser utilizados, con sus 
correspondientes interconexiones, y se establecen los valores iniciales de las 
condiciones de operación.  
 
 Simulación del Proceso: Es la etapa en la cual se requiere solucionar balances 
de materia y energía para un proceso, calcular dimensiones y costos de los 
equipos y efectuar una evaluación económica preliminar del proceso. 
 
 Optimización de Procesos: Consiste en encontrar los valores óptimos ya sea 
mínimos o máximos de una variable, según sea la necesidad, en ingeniería 
química, es común hablar de minimizar costos y maximizar producción. Puede 
ser paramétrica, modificando parámetros tales como presión o temperatura. O 
estructural cuando se hacen modificaciones al diagrama reflujo involucrando a 
los equipos y/o sus interconexiones (Scenna, N., 1999). 
 
 
 
 
Figura 03: Esquema que muestra la secuencia llevada a cabo en el 
diseño de procesos. 
     Fuente:(Martínez, V., et al, 2000). 
 
3.2 GENERACION DE DIOXIDO DE CARBONO EN LA ETAPA DE 
FERMENTACIÓN  
 
Preparación de la Materia Prima 
El objetivo principal de este tratamiento, radica en su acondicionamiento 
para la molienda, y consiste en trozar la caña de azúcar en  porciones cada vez 
más pequeñas para así facilitar la extracción del jugo; para lo cual se hace 
necesario que la caña sea sometida a la acción de equipos de corte y desfibrado 
tales como la picadoras y el desfibrador en las primeras se obtiene una reducción 
de tamaño de hasta 10 cm y en el segundo se desfibra el sorgo para dejar 
expuestas las células para optimizar la extracción de jugo.  
 
 
 
Extracción Del Jugo 
 
A nivel industrial usualmente se utilizan dos formas de extracción; por 
trapiches y por difusor, siendo más utilizada en los últimos años la extracción por 
difusión en virtud a su mejor eficiencia, fácil mantenimiento y operación frente a 
los trapiches. 
 
Evaporación Del Jugo 
 
La evaporación tiene por finalidad concentrar el jugo para esto se hace 
uso de evaporadores, donde se elimina el agua del mosto en forma de vapor el 
cual posteriormente es utilizado como medio de calentamiento en el difusor. 
 
  Fermentación 
 
Consiste en la conversion de azucares del mosto, principalmente en 
etanol, productos secunadarios (acidos organicos, alcoholes superiores,etc) 
dioxido de carbono y energia, haciendo uso de la levadura (saccharomyces 
cerevisiae). 
 
Destilación 
 
Comprende la obtención del alcohol hidratado a partir del vino obtenido 
como producto de la fermentación, para dicha operaqción es necesario hacer pasar 
el vino por un conjunto de columnas de destilación en donde gradualmente va 
incrementando su grado alcoholico hasta llegar a 95° Gl, en esta etapa ademas de 
obtenerse el alcohol rectificado se obtienen subproductos como el aceite fusell, la 
vinaza y las flegmasas. 
 
Deshidratacion 
Es la ultima etapa del proceso y corresponde a la purificación del 
producto para esto se hace necesario de una tecnologia que permita deshidratar el 
etanol hidratado esto es incrementar su graduación alcohólica por encima de 
99.9°Gl. (figuras 1 y 2). 
 
 
Figura 04: Diagrama de bloques para la obtención de etanol anhidro.                  
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   Fuente: Maple Etanol. 
 
 
 
3.3 EL DIÓXIDO DE CARBONO 
 
 
3.3.1 Definición 
El dióxido de carbono, conocido generalmente como CO2, es un gas diatónico, 
también denominado óxido de carbono (IV), gas carbónico o anhídrido carbónico 
(los dos últimos cada vez más en desuso), es un gas cuyas moléculas están 
compuestas por dos átomos de oxígeno y uno de carbono. Su fórmula química es 
CO2, tiene un peso molecular de 44g/mol-g, con una densidad de 1.97Kg/Nm3 
(1bar y 0°C), Inoloro en concentraciones bajas, Incoloro, soluble en agua y con 
leve sabor acido. (http://es.wikipedia.org/wiki/Di%C3%B3xido_de_carbono). 
 
3.3.2 El Ciclo del Carbono y su Concentración en la Atmósfera 
 
   a) El Ciclo del Carbono 
 
              - Ciclo Biológico (Fotosíntesis).  
 
Los intercambios de CO2 entre los seres vivos y la atmósfera. 
Este ciclo es   relativamente rápido, la renovación del carbono 
atmosférico se produce aproximadamente cada 20 años. 
 
              - Ciclo Biogeoquímico.  
 
Regula la transferencia de carbono entre la atmósfera y la litosfera 
(océanos y suelo). El CO2 atmosférico se disuelve en agua, 
formando ácido carbónico que ataca los silicatos que constituyen 
las rocas, resultando iones bicarbonato. Estos iones disueltos en 
agua alcanzan el mar, son asimilados por los animales para 
formar sus tejidos, y tras su muerte se depositan en los 
sedimentos. El retorno a la atmósfera se produce en las 
erupciones volcánicas tras la fusión de las rocas que lo contienen. 
Este ciclo es de larga duración, al verse implicados los 
mecanismos geológicos. 
Además, hay ocasiones en las que la materia orgánica queda 
sepultada sin contacto con el oxígeno que la descomponga, 
produciéndose así la fermentación que lo transforma en carbón, 
petróleo y gas natural. 
 
  b) Concentración del CO2 en la Atmósfera. 
 
La concentración existente en la atmósfera es muy superior a la 
necesaria: “sobra” CO2. 
 
La influencia humana ha alterado el ciclo biológico, al quemar 
combustibles (aumentando la concentración de CO2) y 
desforestando (disminuyendo la capacidad de absorber CO2). 
 
La concentración de CO2 en ppm en la atmósfera muestra una 
correlación con el aumento de temperaturas en grados centígrados 
(global warming).  (Metz, et. Al. 2005). 
 
3.3.3 Usos y Aplicaciones del Dióxido de carbono en la Industria 
 
 Químicos. El Dióxido de carbono es utilizado en química para el 
control de la temperatura en reactores. El CO2 También se utiliza en 
neutralización de efluentes alcalinos. 
 
El Dióxido de Carbono se utiliza en condiciones supercríticas para 
purificaciones o para operaciones de teñido de polímeros, fibras 
animales o vegetales. 
 
 Farmacéutica. El Dióxido de carbono es utilizado en inertización, 
síntesis química, extracción con fluidos supercríticos, neutralización 
(pH) de aguas residuales o de proceso y transporte a baja 
temperatura (-78ºC ó -108ºF). 
 
 Alimentos y bebidas El CO2 es utilizado en el sector alimenticio en 
uno de sus principales dominios: 
 
- La carbonatación de bebidas gaseosas, como las sodas, el agua 
mineral o la cerveza 
 
 - En el acondicionamiento de productos alimenticios, sus 
propiedades de inertización y bacteriológicas se combinan bien con 
las del nitrógeno y aumenta la duración de los alimentos (§ 
ALIGAL™).  
 
- Como fluido criogénico en las operaciones de enfriamiento o de 
congelación o como nieve carbónica para la regulación de 
temperaturas durante la distribución de productos alimenticios. 
 
- La cafeína se remueve del café por el CO2 supercrítico. 
 
 Medicinal. El CO2 produce una atmósfera similar a las condiciones 
fisiológicas durante la manipulación de órganos artificiales. 
 
El dióxido de carbono es utilizado mezclado con el aire o el oxígeno 
como estimulante para mejorar la aireación del sistema respiratorio. 
Sirve además, en la dilatación quirúrgica para la realización de 
laparoscopía abdominal. 
 
 Industria de los metales. El Dióxido de Carbono se utiliza 
normalmente para la protección del medioambiente: Se emplea para 
eliminar los humos rojos durante las cargas de chatarra y carbón, 
para la reducción de la nitruración durante la colada en los Hornos 
Eléctricos de Arco, y para remover la mezcla a nivel del suelo. En la 
metalurgia de no férreos, el dióxido de carbono sirve para suprimir 
los humos durante la transferencia de mata (producción de Cu/Ni) o 
lingotes de metales preciosos (producción de Zn/Pb). Pueden 
utilizarse pequeñas cantidades de CO2 en los procesos de reciclado 
de las aguas provenientes de drenado de minas. Los láseres de CO2 
se alimentan con dióxido de carbono de pureza especial. 
 
 Laboratorios & análisis. El CO2 Supercrítico es la fase móvil en 
aplicaciones cromatográficas y de extracción.  
 
 Pulpa y papel. El dióxido de carbono permite regular finamente el 
pH en la fabricación de pastas recicladas o químicas después de un 
blanqueamiento alcalino. El CO2 puede usarse en la neutralización 
de "tall oil" y para la mejora del funcionamiento de las máquinas de 
papel. 
 
 Electrónica. El dióxido de carbono es empleado generalmente en el 
tratamiento de efluentes líquidos o durante el enfriamiento de los 
componentes en los ensayos climáticos de componentes electrónicos. 
 
El dióxido de carbono puede servir para aumentar la conductividad 
del agua ultra pura o para limpiar los abrasivos de piezas como nieve 
carbónica y en el propio proceso de limpieza de las resinas 
fotosensibles al CO2 supercrítico, a fin de evitar la utilización de 
solventes orgánicos. 
 
 Ambiental. La inyección de dióxido de carbono permite manejar el 
pH de los efluentes líquidos. El CO2 es una excelente alternativa 
para el control del pH del ácido sulfúrico. 
 
  Otras industrias  
 
- Utilizado en control de pH y neutralización.  
 
- Utilizado en limpieza industrial (CLEANBLAST), en extintores 
(nieve carbónica). 
 
                                           
 
3.3.4 Fuentes Emisoras de Dióxido de Carbono 
     Las emisiones de CO2 proceden, principalmente, de la quema de combustibles 
fósiles, tanto en grandes unidades de combustión –por ejemplo, las utilizadas para 
la generación de energía eléctrica– como en fuentes menores distribuidas, por 
ejemplo los motores de los automóviles y los quemadores utilizados en edificios 
residenciales y comerciales. Las emisiones de CO2 también se originan en ciertos 
procesos industriales y de extracción de recursos, así como en la quema de 
bosques que se lleva a cabo para el desmonte. 
Tabla 03: Fuentes Emisoras de CO2 en Mega Toneladas de Dióxido de 
Carbono por Año. 
PROCESO NÚMERO DE 
FUENTES 
EMISIONES (Mt 
CO2/Año) 
Combustibles Fósiles 
- Energía. 
- Producción de Cemento. 
- Refinerías 
- Ind. Siderúrgica 
- Ind. Petroquímica. 
- Refinamiento petróleo y 
gas. 
- Otras Fuentes. 
 
 
4942 
1175 
638 
269 
470 
No Disponible 
90 
 
10539 
932 
798 
646 
379 
50 
33 
Biomasa 
- Bioetanol y Bioenergía. 
 
 
303 
 
91 
Total 7887 13468 
Fuente: (Metz, et. Al. 2005). 
 
  3.3.5     Producción estimada de CO2 emitido por las Principales Plantas 
Alcoholeras del Perú  
  Para hacer un estimado de la cantidad de CO2 que emite una planta 
alcoholera típica se construye    una plantilla que muestra de manera 
simplificada el balance de materiales para una planta de alcohol típica, 
suponiendo para ello una eficiencia de fermentación de 90%, una eficiencia 
de destilación de 98% y un ARF (azucares reductores fermentables) de 63%, 
valores de referencia que son tomados de la planta de alcohol de San Jacinto 
(Ver apéndice). 
Tabla 04: Estimado de Emisiones de CO2 de las plantas Alcoleras de Perú. 
DESTILERIA 
  TIPO DE ALCOHOL 
PRODUCCION 
ALCOHOL (L/d) 
EMISION DE 
CO2 (TN/d) 
MAPLE ETANOL ABSOLUTO 400 000.00 325 
CAÑA BRAVA ABSOLUTO 300 000.00 227 
CARTAVIO RECTIFICADO 150 000.00 111 
CASAGRANDE RECTIFICADO 110 000.00 81 
DUSAC EXTRANEUTRO 20 000.00 15 
LAREDO EXTRANEUTRO 20 000.00 15 
PARAMONGA RECTIFICADO 15 000.00 11 
POMALCA RECTIFICADO 20 000.00 15 
PUCALA RECTIFICADO 20 000.00 15 
SAN JACINTO RECTIFICADO 20 000.00 15 
SAN JUAN RECTIFICADO 20 000.00 15 
TUMAN RECTIFICADO 20 000.00 15 
            Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 3.3.6 Consumo Estimado de CO2 Líquido en el Perú 
 
  En el mercado interno se encuentra poco difundido el consumo de CO2, para 
otras labores que no sean de bebidas gaseosas. 
 
  En los datos adjuntos, se puede observar que hay sectores potenciales, que por 
el alto costo de la TM de C02 no se han desarrollado. En el que se encuentra el 
Sector de la limpieza criogénica. 
 
 El alto costo actual, por la producción con quema de GN y Petróleo, se verá 
disminuido por la producción que estamos proponiendo a base de recuperación de 
CO2 de la Fermentación. En este caso el costo de producción es mucho menor, lo 
que permitirá salir al mercado con un precio por TM de CO2 líquido a 35% del 
costo actual.   
Tabla 05: Distribución de consumo de CO2 líquido por áreas. 
SECTOR DEL MERCADO % 
Bebidas  Gaseosas 56,000 
Cerveza 15,000 
Extinción de Incendios 5,000 
Elaboración, Conservación y Congelados de Alimentos 10,249 
Diversos Procesos Tratamientos de Metales en Fundiciones y Metalistería 11,750 
Limpieza Criogénica 0,500 
Producción de Humo en Escenarios e Inflado de Bolsas Salvavidas 1,500 
Recuperación de Petróleoa y Gas Natural 0,001 
TOTAL 100,000 
         Fuente: Cold Market. Planta Buse.  
 
      Puesto que no se cuenta con data histórica de la cantidad de consumo de 
CO2 líquido en el Perú, se toma como punto de partida la capacidad instalada 
de 61 TM/d, de esta manera se asegurará la funcionalidad de la planta y según 
como se desarrollen los mercados de: limpieza criogénica, producción de humo, 
recuperación de petróleo y gas natural; se ampliaría la capacidad de planta. 
 
3.4  TECNOLOGÍAS PARA LA RECUPERACIÓN Y PROCESAMIENTO DE   
CO2 OBTENIDO VÍA FERMENTACIÓN 
 
3.4.1 TECNOLOGIA BUSE: 
         La tecnología Buse, es de origen alemán y se describe a continuación: 
 El gas proveniente de la fermentación es dirigido mediante un sistema de control 
de presión y flujo a un balón de almacenamiento. Posteriormente es enviado hacia 
un scrubber lavador de gas de dos secciones para eliminar las impurezas volátiles 
tales como etanol, H2S y otros compuestos sulfurados, acetaldehídos, azúcares, 
cetonas. En la zona 1 se hace un prelavado y en la zona 2 se realiza un lavado con 
agua blanda. 
 
     Después del lavado de gases el CO2 debe de ser comprimido para ser licuado. 
De acuerdo al proceso para la compresión del CO2 se utilizan compresores a 
pistón con lubricación en seco mediante anillos de pistón. La compresión del CO2 
se realiza en dos etapas con enfriamiento del gas después de cada etapa. Posterior 
a la compresión, el gas pasa a otra etapa de purificación con un fuerte agente 
oxidante y desinfectante, el permanganato de potasio, removiendo compuestos 
sulfurados, acetaldehídos, NOx y otros contaminantes mediante oxidación en fase 
líquida. 
        Luego el gas pasa a un proceso de deodorización con carbón activado para 
eliminar olores. Esta etapa consta de dos columnas, una para producción y otra 
para la regeneración. Estas dos etapas de purificación con permanganato y carbón 
activado aseguran un CO2 de grado alimenticio. Para el secado se emplean 
tamices moleculares el cual a su vez utilizan zeolitas con propiedades desecantes. 
 
       Para eliminar O2 y N2 el gas pasa por un Stripper. Para licuar el CO2, se 
emplea un condensador de casco y tubos y el refrigerante R 507 A a -29 °C.       
Para la refrigeración de los diversos equipos en línea para la recuperación del 
CO2, en los intercambiadores de calor primera y segunda etapa del compresor 
CO2, en el intercambiador de calor de la planta de refrigeración; se utilizará una 
Torre de enfriamiento. 
 
Figura 05: Diagrama de flujo del proceso Buse. 
  
 
3.4.2 TECNOLOGIA KRONES 
 
Procedente de los tanques de fermentación, el CO2 pasa por el lavado de 
gases. El lavador de gases altamente eficaz elimina, mediante unas toberas 
atomizadoras y un sistema de recirculación, los compuestos solubles en el agua, 
como por ejemplo el etanol. En caso de ser necesario, un empaque de material 
de relleno aumenta el tiempo y la superficie de contacto del gas con el medio de 
lavado. El tanque de CO2 conectado sirve como recipiente compensador para 
equilibrar diferencias en la capacidad del gas generado y del gas recibido por los 
compresores del CO2. 
Asistida por la medición continua del contenido y un software con regulación 
dinámica, la capacidad del tanque se aprovecha de forma óptima, alcanzando una 
reducida carga de arranque/parada de los compresores de CO2. En los compresores de 
émbolo a dos etapas trabajando sin aceite, el gas se comprime a continuación a una 
presión de 16 a 19 bar. En casos individuales se aplica un medio frío como por ejemplo 
el glicol a la refrigeración del gas del conjunto de compresión del CO2 para eliminar ya, 
en la medida de lo posible, el agua del CO2. Seguidamente en la purificación de doble 
torre con carbón activo, se eliminan de la corriente de gas, los compuestos olorosos y 
aromáticos residuales y no solubles en agua, tales como el ácido sulfhídrico, alcoholes 
superiores y ésteres. Más tarde la humedad residual del CO2 se extrae por un secador de 
doble torre con silicagel, de manera que el punto de condensación del gas saliendo del 
secador queda claramente por debajo de la temperatura de licuefacción del CO2. La 
separación de los dos conjuntos permite una carga y regeneración independientes. 
  
El CO2 se almacena en un estado físico ultracongelado y líquido. Las 
temperaturas requeridas para la licuefacción de -26 °C a -35 °C se producen 
directamente en la correspondiente planta refrigeradora. Gracias a la óptima 
coordinación entre la planta de CO2 y la planta refrigeradora (o sea la presión y la 
temperatura de licuefacción), así como la pureza momentánea del gas bruto, se alcanza 
un alto efecto de acción de masa. Así se puede procesar igualmente de manera eficaz 
CO2 con baja pureza inicial. 
 
Según el tipo de las impurezas presentes en el CO2 la purificación de carbón 
activo utiliza también carbón con efecto quimioabsorbente. 
 Las combinaciones de materias imposibles de eliminar por el carbón activo pueden 
extraerse por lavados químicos o bien carbones activos especiales no regenerables. 
Como complemento puede integrarse en el proceso el sistema de destilación a baja 
temperatura para quitar las partes de oxígeno y nitrógeno presentes en el CO2 hasta 
alcanzar un contenido de oxígeno residual de 5 ppm/vol. 
 
 
 
 En el caso de una alta carga de aerosoles en el gas, después de la purificación 
del gas se prevé como etapa especial de purificación un separador de aerosoles 
específico. 
 
Este protege los componentes posteriores de la planta contra los efectos 
negativos de los aerosoles tales como la sedimentación en los compresores de CO2, la 
corrosión en los depósitos y tuberías, etc 
 Figura 06: Diagrama de flujo del proceso Krones 
 
 
 
 
 
 
 
 
3.4.3. TECNOLOGIA HAFFMANS 
 
Esta tecnología, es bastante similar a la tecnología KRONES. El gas 
proveniente de la cuba de fermentación es conducido hacia un tanque separador 
de espuma para luego depositarlo en un balón gasométrico, desde el cual se 
dosifica hacia el lavador de gases para eliminar los compuestos solubles en el 
agua como por ejemplo el etanol; seguido de ello se pasa por unos  compresores 
de émbolo de dos etapas que trabajando sin aceite, donde el gas se comprime 
hasta alrededor de 20 bar, para luego hacerlo pasar por una batería de filtros y 
secadores de carbón activado, seguido a ello se licua  y se almacena. 
 
Figura 07: Diagrama de flujo del proceso Haffmans. 
 
 
 
 
 
 
CAPÍTULO IV 
DISEÑO DEL PROCESO 
 
 
4.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 
 
La tecnología utilizada para el proceso será similar a las tecnologías antes 
analizadas, teniendo en cuenta algunas variantes de orden estructural con el fin de 
reducir costos. Para efectos de cálculo y diseño se considera como componentes 
en el gas de salida del fermentador a CO2, CH3CH2OH, H2S, H2O, O2 y N2 y los 
parámetros de entrada de operación utilizados corresponden a datos reales, 
brindados por el área de control de calidad. 
 
     El gas proveniente de la fermentación a 30°C y 1bar de presión es recuperado 
mediante un sistema de captación que cosiste en una tubería de acero inoxidable -
316 de 8” que tiene forma de anillo, una vez que ingresa al anillo de captación es 
es dirigido mediante un sistema de control de presión y flujo a un tanque esférico 
de almacenamiento, desde donde es enviado hacia el primer scrubber (lavador de 
gases) en el cual se le pone en contacto con agua osmótica, procedente de la 
planta de osmosis, la cual  ingresa por el tope del Absorbedor del tipo platos, SC-
501, el cual opera a presión atmosférica y a temperatura ambiente  (27°C) , dicha 
agua osmótica ingresa con un flujo de másico de 800 Kg/h, generando así una 
considerable disminución de la concentración de  impurezas volátiles, 
principalmente el Etanol, y en menor cuantía Sulfuro de hidrogeno, 
posteriormente el gas parcialmente purificado hace su ingreso al segundo 
Absorbedor  del tipo platos, SC-502, donde al entrar en contacto con una solución 
concentrada de etilenglicol (98% p/p) a 27°C y a 1.5 bar de presión, se produce la 
eliminación del agua que sale por los fondos del Absorbedor, mientras que el CO2 
purificado sale por el tope del mismo e ingresa a un compresor, en el cual 
incremnta su presión de 1.4 bar a 3 bar, dicha compresión va acompañada de un 
incremento en su temperatura de 27°C a 97°C, a estas condiciones ingresa al 
tamiz molecular TA-901, provisto de una zeolita especial, dicho tamiz opera de 
forma automática y tiene por finalidad despojar de forma selectiva las trazas de  
H2S que contiene la corriente gaseosa de CO2, luego la corriente  gaseosa en 
cuestión hace su ingreso a un segundo tamiz molecular TA-902, donde al igual 
que en el tamiz anterior se le despoja a la corriente gaseosa de trazas de 
etilenglicol, para luego ingresar al compresor CO-204, donde se verifica un 
incremento de presión de 1.5 a 4.5 bar, presión a la cual se logra la licuación de la 
corriente gaseosa; posteriormente ingresa a una batería de tres enfriadores para 
reducir su temperatura, secuencialmente y por etapas desde 139°C hasta -100°C 
temperatura a la cual se logra la licuación de la corriente gaseosa, para ello 
finalmente se hace ingresar la corriente gaseosa a un separador flash, en el cual se 
se obtienen dos corrientes, una de flujo despreciable por el tope que contiene todo 
el CO2  gaseoso y la otra por los fondos que contiene  casi la totalidad del flujo de 
entrada y que recupera el CO2 en estado a una temperatura  presión de 4.2 bar y -
100°C; dicha corriente es enviada finalmente al tanque de almacenamiento. 
 
Dicho proceso tiene como finalidad obtener CO2 de elevada pureza, que según 
standares internaciones fijan en: 
CO2 ……………99.96% V/V 
H2S…………….0.1 ppm 
Etanol……………1 ppm 
H2O………….….5 ppm 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.2 SIMULACIÓN DEL PROCESO 
 
4.2.1 Datos de Entrada 
 Tal como se señaló anteriormente, los datos de entrada correspondientes 
a los parámetros de operación promedio, son obtenidos de la base de datos del 
área de control de calidad y corresponden al mes de agosto del año 2014 y se 
muestran a continuación: 
a) Parámetros de Operación 
 
            Tabla 06: Parámetros de Operación para la simulación. 
Ítem Variable Unidad Dato Promedio 
1 Componentes - CO2-Etanol-H2S-H2O-O2 y N2 
2 Paquete termodinámico - WILSON-PR 
3 Temperatura de CO2 de entrada °C 34 
4 Presión de CO2 de entrada. bar 1.0 
5 Flujo de CO2 de entrada Kg/h 2600 
       Fuente: Departamento de Control de Calidad-Maple Etanol. 
 
            Tabla 07: Cuadro de composiciones. 
Ítem Variable Unidad Dato Promedio 
1 CO2 %V/V 99 % 
2 ETANOL %V/V 0.4 % 
3 H2S %V/V 0.1 % 
4 H2O %V/V 0.2 % 
5 O2 %V/V 0.06 % 
6 N2  0.24% 
Fuente: Datos Estándar tecnología buse. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.2.2 Simulación de la planta de recuperación y procesamiento de CO2 
 
4.2.2.1 Ingreso de componentes y selección del paquete termodinámico: 
Dióxido de carbono, Etanol, Sulfuro de Hidrogeno, Agua, Oxigeno, 
Nitrógeno y Etilenglicol, por ser estos los componentes presentes en mayor 
cuantía; por su parte el modelo termodinámico utilizado fue WILSON PENG 
ROBINSON por ser éste el más adecuado, ya que es el que mejor 
correlaciona  
Los componentes considerados para el análisis son: Dióxido d los datos 
experimentales (Aristizabal, A., 2007). 
 
                  Figura 08: Interfaz que muestra el ingreso de los componentes 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 09: Interfaz que muestra la selección del paquete   
                                     Termodinámico. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.2 Ingreso de parámetro de operación para la corriente de CO2 Crudo que 
sale del fermentador 
 
La corriente gaseosa que sale del fermentador es el CO2 crudo el cual se 
va a tratar, dicha corriente sale a razón de 12880 Kg/h, con una temperatura 
de 34 °C y a una presión de 1 bar. (Dpto. Control Calidad Maple Etanol). 
Por otro lado, como no se cuenta con datos reales de planta para la 
composición del gas crudo, se asume una composición típica del CO2 
producido en destilerías según estudios de la compañía Buse. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Figura 10: Ingreso de los parámetros de operación para el CO2 crudo. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 Figura 11: Ingreso de composiciones para el CO2 crudo. 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.3 Ingreso de datos para el divisor de corriente 
 
Puesto que el diseño de planta propuesto obedece a una instalación a 
nivel de planta piloto se considera empezar con una capacida equivalente al 
20% del total de la producción de CO2, lo que equivale a 2600 Kg/h.  
 
 
                 Figura 12: Ingreso de datos para el divisor de corriente. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
               
                 Figura 13: Ingreso del ratio de separación. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 14: Ingreso de parámetros de operación del gas crudo. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.4 Ingreso de datos para el tanque de almacenamiento de CO2 crudo 
 
El tanque es de froma cilindrica, material acero inoxidable, con una 
capacidad de 31.5 m3, y tiene como función almacenar emporalmente el CO2 
crudo proveniente del fermentador. 
 
                Figura 15: Conexiones para el tanque de almacenamiento de CO2 crudo. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
                 Figura 16: Ingreso de parámetros de diseño para el tanque de almacén.  
                                     de CO2 crudo 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                Figura 17: Interfaz que muestra las condiciones de operación para el  
                                    tanque TK-101 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.5 Ingreso de datos para el divisor de corriente 
 
El divisor de corriente tiene por finalidad dividir la corriente de flujo 
principal en dos una que se dirige hacia la valvula de alivio y otra dirigida 
hacia la el scrubber SC-501. 
 
 
 
 
Figuro 18: Conexiones para el divisor de corriente 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 19: Ingreso de ratios para la corriente de CO2 que va al divisor  
                                     DI-602 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                Figura 20: Condiciones de operación para el divisor de corrientes. 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.6 Ingreso de datos para la valvula V-302. 
 
Es una valvula reguladora de presión que tiene la finalidad de mantener 
la presión uniforme antes de que ingrese al scrubber SC-501. 
 
  
 
 
                Figura 21: Conexiones para la válvula V-302 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
                 Figura 22: Conexiones de operación para la válvula V-302. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                Figura 23: Condiciones de operación para la corriente de Co2 que   
                                     ingresa al Scrubber. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                         Figura 24: Composiciones de la corriente de CO2 crudo. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.7 Ingreso de datos para el tanque TK-102. 
 
El tanque TK-102 tiene forma cilindrica y esta constituido de material 
acero al carbono, tiene una capacidad de 60 m3 y cumple la finalidad de 
almacenar el agua osmotica utilizada en el scrubber para eliminación de 
componentes volatiles y del etanol. 
 
                         Figura 25: Conexiones para el tanque TK-102. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
                         Figura 26: Variables de diseño para el tanque TK-102. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
Figura 27: Condiciones de operación para el tanque TK-102. 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1. 
 
4.2.2.8 Ingreso de datos para la bomba B-401. 
  
La bomba B-401, es una bomba centrifuga, que tiene una caida de 
presión de 0.5 bar y una eficiencia de 75% y tiene la finalidad de bombear el 
agua osmotica del tanque TK-102, hacia el scrubber SC-501. 
 
 
 
                Figura 28: Conexiones para la bomba. 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 Figura 29: Parámetros de trabajo para la bomba. 
 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 30: Condiciones de operación para la bomba B-401. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
     4.2.2.9 Ingreso de datos para el Scrubber SC-501. 
 
Este equipo tiene por finalidad hacer un lavado inicial a la corriente de 
CO2 crudo, proveniente del fermentador, consta de 10 platos teóricos, 
valor que se da inicialmente, es del tipo platos, presenta cuatro corrientes, 
dos de ellas de entrada y dos de salida, en éste equipo de proceso el CO2 
crudo ingresa por la parte de abajo del scrubber, mientras que el agua 
osmótica ingresa por el tope del mismo, por su parte el CO2 lavado sale 
por el tope y el agua y el etanol despojado de la mezcla gaseosa sale por 
los fondos.            
           
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 31: Conexiones para el Scrubber SC-501 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                Figura 32: Condiciones de operación para las corrientes del scrubber  
                                    SC- 501 
 
 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 33: Composiciones para las corrientes del scrubber SC- 501 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 34: Perfiles de temperatura y presión del scrubber SC-501 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 35: Perfil de temperatura para el scrubber SC-501 
 
 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                  Figura 36: Perfil de presión para el scrubber SC-501 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.10  Ingreso de datos para el compresor CO-202. 
 
El compresor CO-202, tiene la finalidad de comprimir la corriente 
gaseosa de CO2 de 0.9 a 1.5 bar, para que ingrese al segundo scrubber, esta 
compresión se realiza con la finalidad de maximizar el contacto de las fases 
dentro del scrubber y asi mejorar la absorción. 
 
 
                    Figura 37: Conexiones para el compresor CO-202 
 
 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
      
 
                  Figura 38: Condiciones de operación para el compresor CO.202 
  
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 39: Composiciones para las corrientes del compresor. 
 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.11  Ingreso de datos para el tanque TK-103. 
 
El tanque TK-103, tiene por finalidad almacenar el etilenglicol, que es 
utilizado como agente desidratante y esta constituido de acero inoxidable 
316, y tiene una capacidad de 60 m3. 
 
 
 
                 Figura 40: Conexiones para el tanque TK-103 
 
 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 Figura 41: Parámetros de operación para el TK-103 
 
 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 42: Condiciones de operación para el tanque TK-103 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.12  Ingreso de datos para el scrubber SC-502. 
 
El Scrubber SC-502, tiene por finalidad despojar el etanol a la corriente 
de CO2 proveniente del scrubber anterior, consta de 7 platos teóricos, valor 
que se da inicialmente, es del tipo platos, presenta cuatro corrientes, dos de 
ellas de entrada y dos de salida, en éste equipo de proceso el CO2 lavado, 
ingresa por la parte de abajo del scrubber, mientras que la solución de 
etilenglicol ingresa por el tope del mismo, por su parte el CO2 purificado 
sale por el tope y el agua y el etilenglicol despojados de la mezcla gaseosa 
sale por los fondos.    
                 Figura 43: Conexiones para el Scrubber SC-502. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
Figura 44: Condiciones de operación para el Scrubber SC-502. 
  
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
        Figura 45: Composiciones para las corrientes del Scrubber SC-502. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 46: Perfiles para el Scrubber SC-502. 
 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                Figura 47: Perfil de temperatura para el Scrubber SC-502. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                Figura 48: Perfil de presión para el Scrubbers SC-502. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.13  Ingreso de datos para compresor CO-203 
 
El compresor CO-203, tiene la finalidad de comprimir la corriente 
gaseosa de CO2 de 1.4 a 3.0 bar, para que ingrese al primer tamiz 
molecular, esta compresión se realiza con la finalidad de maximizar el 
contacto de las fases dentro del tamiz y asi mejorar la adsorción. 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 49: Conexiones para el compresor CO-203. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
Figura 50: Condiciones de operación para el compresor CO-203. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
         Figura 51: Composiciones para las corrientes del compresor CO-203. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.14  Ingreso de datos para tamiz TA-901. 
 
Puesto que la paleta de operaciones unitarias de Hysys no cuenta con la 
unidad de tamiz molecular, dicha operación se modela con util un spliter 
que funciona como un separador de componetes, opera a 3 bar de persión y 
97°C y tiene por finalida, despojar a la corriente gaseosa de H2S. 
 
                Figura 52: Conexiones para el Tamiz TA-901. 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
             Figura 53: Condiciones de operación para las corrientes del tamiz TA-901. 
 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 Figura 54: Porcentaje de eliminación del tamiz TA-901. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
4.2.2.15  Ingreso de datos para el EN-902. 
 
El calentador EN-902, tiene por finalidad incrementar la temperatura de 
la corriente gaseosa que sale del primer tammiz de 97°C a 220°C a fin de 
alcanzar el estado gaseoso del etilenglicol, para hacer mas efectivo la 
adsorción en el tamiz molecular,  
 
 
 
 
 
                Figura 55: Conexiones para el Enfriador EN-902. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
  
   Figura 56: Condiciones de operación  para el Enfriador EN-902. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                  Figura 57: Parámetros de operación del EN-902. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.16  Ingreso de datos para el tamiz TA-902. 
 
Similar al caso del primer tamiz, ésta operación  se modela con un spliter 
que funciona como un separador de componetes, opera a 3 bar de persión y 
220°C y tiene por finalida, despojar a la corriente gaseosa de Etilenglicol, 
 
 
                  Figura 58: Conexiones para el tamiz TA-902. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
Figura 59: Condiciones de operación para el tamiz TA-902. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
                  Figura 60: Porcentaje de eliminación del tamiz TA-902. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.17  Ingreso de datos para el compresor CO-204. 
 
El compresor CO-204, tiene la finalidad de comprimir la corriente 
gaseosa de CO2 de 3.0 a 4.5 bar, para facilitar la licuación del CO2 gaseoso. 
 
 
                  Figura 61: Conexiones para el compresor CO-204. 
 
                  Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 62: Condiciones de operación para el compresor CO-204. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
4.2.2.18  Ingreso de datos para el enfriador EN-701. 
 
Tiene por finalidad reducir la temperatura de 271°C a 60°C, como parte 
del descenso que tendra que sufrie la corriente gaseosa hasta llegar a su 
licuación. 
 
                 Figura 63: Conexiones para el enfriador EN-701. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
       Figura 64: Condiciones de operación para las corrientes del EN-701. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 Figura 65: Parámetros de operación del EN-701. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
4.2.2.19  Ingreso de datos para el enfriador EN-702 
 
De amnera similar que el efecto anterior, en este enfriador se reduce la 
temperatura de 60°C a -20°C. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                 Figura 66: Conexiones para el EN-702. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
         Figura 67: Condiciones de operación para las corrientes del EN-702. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 68: Conexiones para el EN-702. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
4.2.2.20  Ingreso de datos para el enfriador EN-703 
 En este último efecto de enfriamiento, se reduce la temperatura de -20 °C 
hasta -100°C, temperatura a la cual se verifica el cambio de fase de la 
corriente gaseosa de CO2 gas a CO2 líquido. 
 
                 Figura 69: Conexiones para el EN-703. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
         Figura 70: Condiciones de operación para las corrientes del EN-703. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 71: Parámetros de operación del EN-703. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
4.2.2.21  Ingreso de datos para el separador SF-801. 
 
Este equipo de proceso, tiene la finalidad de separar la corriente gaseosa 
de la liquda, utilizando el principio del flaseo, por la parte superior del 
equipo se obtiene el CO2 en fase gaseosa mientras que por el fondo se 
obtiene el CO2 líquido. 
 
 
                 Figura 72: Conexiones para el separador SF-801. 
 
                 Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
                Figura 73: Condiciones de operación para el SF-801. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                 
                Figura 74: Composiciones para las corrientes del SF-801. 
 
                Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3 OPTIMIZACIÓN PARAMÉTRICA MEDIANTE ANÁLISIS DE    
SENSIBILIDAD 
 
  
4.3.1 Análisis del Impacto del Flujo Másico de Agua Osmótica Sobre la  
         Concentración de Etanol en la Corriente Gaseosa de CO2. 
 
 
 
 
     Figura 75: Gráfico Flujo Másico Vs Concentración de Etanol 
 
      Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
Se observa que a medida que se incrementa el flujo másico del Agua 
Osmotica, al Absorbedor, se produce una reducción considerable en la 
concentración de Etanol de la corriente gaseosa de CO2, de manera que para 
Flujos mayores másicos, mayores de 800 Kg/h, de Agua Osmótica, dicha 
concentración cae a valores cercanos a cero, por ende  a fin de optimizar el gasto 
de Agua Osmotica se fija como flujo de operaración 800 Kg/h. 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.2 Análisis del Impacto de la temperatura de entrada del A. Osmótica al    
         Absorbedor SC-501, sobre la Concentración de Etanol en la Corriente de 
         salida de CO2. 
  
 
 
   Figura 76: Gráfico Temp. Osmótica Vs Concentración de Etanol en CO2 
 
      Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
En la presente grafica se observa una dependencia linea y directamente 
proporcional de la temperatura de ingreso del Agua Osmotica al Absorbedor con 
la concentración de Etanol en la corriente de salida de CO2, de manera que a 
medida que se incrementa la temperatura se incrementa tambien la 
concentración de Etanol en la corriente de CO2, por ende se puede afirmar que 
el incremento de temperatura de entrada del Agua Osmotica, no favorece la 
operación de absorción, sin embargo para la disminución de la temperatura se 
necesitaria la habilitación de un intercambiador de calor , lo cual generaria, 
ademas de una inversión ,costos de operacióny  mantenimiento y costos de hora 
hombre, ademas tniendo en cuenta que la reducción por causa del flujo masico 
de Agua Osmotica es mas significativa se decide alimentar ésta a temperatura 
ambiente, es decir 27°C. 
 
 
 
 
4.3.3 Análisis de la Influencia del Flujo másico de A. Osmótica sobre la  
concentración de H2S y Etanol en la corriente de salida de CO2. 
  
 
 
 
 
     Figura 77: Gráfico Mas. Osmótica Vs Concentración de H2S y Etanol en CO2 
 
 Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
Se observa que a medida que se incrementa el flujo de Agua osmotica, 
disminuyen las concentraciones tanto de Etanol como de Sulfuro de 
Hidrogeno,en la corriente de CO2 de  salida del Absorbedor SC-501; sin 
embargo la reducción de Etanol es más drastica puesto que para valores mayores 
a 800 Kg/h, de Agua Osmotica, tal como se vio en el primer analisis se obtienen 
concentraciones de Etanol cercanas a cero, sin embargo para el caso de CO2 la 
dependencia es lineal y la caida es menos drastica y para 800 Kg/h de Agua 
osmotica se tiene una concentración de 1.5E-2  fracción masa, por ello y 
teniendo en cuenta que la finalidad del Agua Osmotica es basicamente remover 
el etanol y ademas teniendo en cuenta que el Sulfuro de Hidrogeno se elimina en 
la etapa siguiente es que se ratifica un gasto de 800Kg/h como valor optimo para 
el ingreso de Agua Osmotica. 
 
 
4.3.4 Análisis del Flujo de Etilenglicol de entrada al absorbedor SC-502, sobre la  
         concentración de Agua en la corriente de CO2. 
 
  
 
     Figura 78: Gráfico Flujo EG Vs Concentración de H2O en CO2 
 
      Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
La siguiente grafica nos muestra que a medida que se incrementa el flujo 
masico de Etilenglicol se reduce la concentración de Agua en la corriente de 
CO2, la dependencia es lineal y ademas a partir de 2500 Kg/h, ya no se obtiene 
mayor reducción; por lo que se fija el valor optimo en 2500 Kg/h. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.5 Análisis de la Temperatura de Entrada del Etilenglicol al Absorbedor SC- 
         502, sobre la concentración de Agua en la corriente de salida de CO2. 
 
  
 
          Figura 79: Gráfico Temp EG Vs Concentración de H2O en CO2 
 
          Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
La siguiente grafica nos muestra una dependencia ligeramente 
exponencial entre la temperatura de entrada del etilenglicol al absorbedor y la 
concentración de agua en la corriente de CO2 de salida del mismo, de manera 
que a menor temperatura de entrada, menor es la concentración de agua en la 
corriente de CO2 de salida del Abdorbedor, sin embargo, economicamente 
incrementar el flujo de etilenglicol resulta más conveniente que reducir su 
temperatura, ya que para esto  se requeriria una unidad más de transferencia de 
calor lo cual evidentemente incrementaria los costos de producción (Costo 
operación, C. mantenimiento,etc), por lo que se decide que el etilenglicol se 
alimentara a temperatura ambiente (27°C). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.6 Análisis Conjunto de la Temperatura y Flujo Másico de ingreso del 
         Etilenglicol al Absorbedor SC-502, sobre la concentración de Agua en la  
         Corriente de CO2. 
 
 
 
 
Figura 80: Gráfico Flujo Másico y  Temp EG Vs Concentración de H2O en CO2 
 
Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
La siguiente grafica ratifica los resultados obtenidos en las gráficas 
anteriores, puesto que nos muestra que para combinaciones de flujos másicos 
mayores a 2000 Kg/h de Etilenglicol y para temperaturas alrededor de 15°C se 
obtiene la región de mas baja concentración de H2O en la corriente de CO2. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.7 Análisis de Influencia de la Temperatura Critica de la Corriente de CO2 
sobre el cambio de su fracción de vapor. 
 
  
 
 
       Figura 81: Gráfico Temp. Crítica Vs Fracción de Vapor CO2 
 
       Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
 
 
En esta grafica se puede apreciar una dependencia exponencial de la 
temperatura critica y la fracción vapor del CO2 líquido, de modo que mientras 
más se desciende la temperatura más se favorece el estado liquido, por otro lado 
si bien el descenso de la temperatura, favorece considerablemente a la fase 
liquida que es la deseada, tambien favorece el consumo de energia en el 
enfriador, por lo que se cree conveniente fijar la temperatura en -100°C, ya que 
para ésta se asegura una fracción de líquido de 0. 995 de CO2. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.8 Análisis de Influencia de la Temperatura Critica de la Corriente de CO2  
           Sobre el cambio de su fracción de vapor y sobre el consumo energético en el  
           Enfriador E-703 
 
 
 
 
 
       Figura 82: Gráfico Temp. Crítica Vs Fracción de Vapor y Pot en Enfriador 
 
 
    Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.0.1. 
 
 
 
 
 
En esta grafica se observa claramente que si bien por un lado el descenso 
de la temperatura favorece a la fase líquida, tambien por otro lado incrementa la 
potencia en el enfriador E-703, por ello se cree conveniente fijar dicha 
temperatura en -100°C. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.9 Análisis de Influencia del impacto de la concentración de Etilenglicol sobre    
         La Concentración de salida de agua en la corriente de CO2. 
  
 
 
   Figura 83: Gráfico % V/V H2O en CO2 
 
   Fuente: Elaboración Propia en Excel. 
 
 
 
 
 
En la siguiente grafica se muestra que a medida que se incrementa la 
concentración del etilenglicol a la entrada del absorbedor, se reduce 
considerablemente la concentración del agua en la corriente de CO2 de salida 
del absorbedor, por lo que se considera una concentración de 98% p/p como la 
ideal. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.10 Análisis de Influencia del N° de Platos en el Absorbedor SC-501 sobre la  
           Concentración de salida de Etanol en la corriente de CO2. 
 
  
 
 
    Figura 84: Gráfico % V/V H2O en CO2 
 
 
    Fuente: Elaboración Propia en Excel. 
 
 
 
 
 
En esta grafica, se puede apreciar la relación que guarda el numero de 
platos del absorbedor con la concentración de Etanol en la corriente de CO2 de 
salida del Absorbedor, de manera que a medida que se incrementan las etapas 
en el absorbedor, se reduce tambien la concentración de etanol en dicha 
corriente, tambien se observa que para etapas mayores a 8, no se observa 
mayor cambio en la concentración de Etanol,puesto que esta se reduce a cero; 
por lo que se fija el numero de etapas teoricas en 10 platos perforados. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.3.11 Análisis de Influencia del N° de Platos en el Absorbedor SC-502 sobre la  
           Concentración de salida del Agua en la corriente de CO2. 
  
 
 
 
 
  Figura 85: Gráfico % V/V H2O en CO2 
 
 Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
De forma similar al caso anterior se tiene que a medida que se 
incrementan el número de etapas en el absorbedor, se reduce la concentración 
de agua en la corriente de CO2 de salida del mismo, sin embargo, para etapas 
mayores a 5 se observa una concentración de cero; por ello se cree conveniente 
fijar el número de etapas en 7 platos perforados. 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.4 CORRIDA FINAL REALIZADA CON LOS PARÁMETROS ÓPTIMOS DE   
      OPERACIÓN 
Finalmente se realiza una corrida final con los parámetros óptimos tanto de 
operación como de diseño, obtenidos mediante el análisis de sensibilidad anterior. 
 
Tabla 08: Parámetros de óptimos obtenidos mediante la simulación. 
Ítem Variable Unidad Dato Optimo 
1 Flujo de agua osmótica Kg/h 800 
2 Temperatura de agua osmótica °C 27 
3 Flujo de etilenglicol Kg/h 2500 
4 Temperatura de etilenglicol °C 27 
5 Concentración del etilenglicol. % masa 9 
6 Numero de etapas para el SC.501 - 10 
7 Numero de etapas para el SC.502 - 7 
8 Temperatura en el enfriador EN-703 °C -100 
      Fuente: Elaboración propia. 
 
Figura 86: Simulación de la recuperación y procesamiento de CO2 producto de la    
                    Fermentación alcohólica de la destilería Maple Etanol. 
 
Fuente: Elaboración Propia en Hysys 3.01 
 
4.5 BALANCE DE MATERIA Y ENERGÍA PARA EL PROCESO 
 
El balance de materiales, en los equipos de las unidades de proceso, se hicieron 
en base a una producción de 61 TN/ día, que es la capacidad instalada de la planta y 
que equivale al procesamiento del 20% del total de CO2 producido por Maple 
Etanol; debido a que serán las primeras pruebas que se realizarán.  
 
Para resolver el balance se hará uso del simulador comercial Hysys 3.0.1; se 
basa en el diagrama de flujo de proceso y los resultados del mismo para cada una de 
las corrientes de materiales se muestran a detalle en el apéndice.  
 
 
 
 
 
Figura 87: Condiciones de operación para todas las corrientes de proceso. 
 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 88: Composiciones para todas las corrientes de proceso. 
 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
              Figura 89: Consumo energético total de la planta. 
 
 
              Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
DIAGRAMA DE FLUJO Y OPTIMIZACIÓN 
 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
DIAGRAMA ELEVACIÓN 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4.6 DISEÑO DEL EQUIPO PRINCIPAL DE PROCESO 
 
Se lleva a cabo el diseño de los principales equipos de proceso tales como son 
las columnas de absorción (scrubbers), los compresores, los enfriadores, el 
separador flash y los tanques; para ello se utiliza el simulador comercial Hysys 
3.0.1, a excepción de los tanques ya que para el diseño de éstos se utiliza la hoja de 
cálculo. Para determinar las variables de diseño se utilizan como datos de entrada 
las condiciones de operación de la Destilería Maple Etanol y se también se toman 
en cuenta las consideraciones de diseño de una propuesta técnica presentada por 
BUSE a la destilería de Alcohol de Cartavio. 
Los cálculos detallados se muestran en apéndice. (Ver apéndice). 
 
4.6.1 Especificaciones técnicas para los scrubbers. 
 
        Tabla 09: Especificaciones técnicas para el Scruber SC-501. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo de Absorbedor - De Platos 
2 Posición  - Vertical 
3 Diámetro  m 0.45 
4 Altura  m 6 
5 Material - Acero inox-304 
6 Espesor de plancha mm 6.35 
7 Capacidad m3 1 
8 Presión de diseño bar 5 
9 N° platos - 10 
10 Tipo de plato - perforado 
11 Espaciado entre platos mm 609.6 
12 Diámetro  orificio de plato mm 4.763 
13 Paso del orificio mm 12.7 
14 Espesor de plato mm 3.175 
15 Tipo de bajante - Vertical 
          Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
        Tabla 10: Especificaciones técnicas para el Scruber SC-502. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo de Absorbedor - De Platos 
2 Posición  - Vertical 
3 Diámetro  m 0.45 
4 Altura  m 4.9 
5 Material - Acero inox-304 
6 Espesor de plancha mm 6.35 
7 Capacidad m3 0.8 
8 Presión de diseño bar 5 
9 N° platos - 7 
10 Tipo de plato - perforado 
11 Espaciado entre platos mm 699.2 
12 Diámetro  orificio de plato mm 5.25 
13 Paso del orificio mm 12.9 
14 Espesor de plato mm 3.56 
15 Tipo de bajante - Vertical 
         Fuente: Elaboración propia. 
 
4.6.2 Especificaciones técnicas para los compresores. 
 
       Tabla 11: Especificaciones técnicas para el Compresor CO-202. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo   Pistón de Col. Seca 
2 Modo de Operación   Reciprocante 
3 Material   Acero inox-316 
4 Cabeza adiabática m 3120 
5 Cabeza politrópica m 3173 
6 Eficiencia Adiabática   75 
7 Velocidad rpm 975.1 
8 Carga en compresión N 1929 
9 Carga en tensión N 1811 
10 Consumo energía Hp 39.35 
        Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
      Tabla 12: Especificaciones técnicas para el Compresor CO-203. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo   Pistón de Col. Seca 
2 Modo de Operación   Reciprocante 
3 Material   Acero inox-316 
4 Cabeza adiabática m 4783 
5 Cabeza politrópica m 4900 
6 Eficiencia Adiabática   75 
7 Velocidad rpm 656.2 
8 Carga en compresión N 5095 
9 Carga en tensión N 4879 
10 Consumo energía Hp 59.69 
       Fuente: Elaboración propia 
      Tabla 13: Especificaciones técnicas para el Compresor CO-204. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo   Pistón de Col. Seca 
2 Modo de Operación   Reciprocante 
3 Material   Acero inox-316 
4 Cabeza adiabática m 4000 
5 Cabeza politrópica m 4048 
6 Eficiencia Adiabática   75 
7 Velocidad rpm 465.9 
8 Carga en compresión N 4860 
9 Carga en tensión N 4491 
10 Consumo energía Hp 49.74 
       Fuente: Elaboración propia 
 
    4.6.3 Especificaciones técnicas para los tanques de proceso. 
  Tabla 14: Especificaciones técnicas para el Tanque TK-101. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Esferico 
2 Capacidad m3 90.72 
3 Material - Acero inox-316 
4 Espesor de plancha mm 9.59 
5 Presión de diseño psi 70 
6 Presión de trabajo psi 14 
7 Tiempo de retención h 24 
8 Eficiencia de junta % 0.8 
9 Acoplamiento entrada plg. 4 NPS 
10 Acoplamiento salida plg. 2 NPS 
     Fuente: Elaboración propia. 
   Tabla 15: Especificaciones técnicas para el Tanque TK-102. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Cilíndrico 
2 Capacidad m3 23 
3 Material - Acero al carbono 
4 Diámetro  m 1.2 
5 Altura m 3 
6 Posición - Vertical 
7 Tipo de cabezal - Flotante 
8 Espesor de plancha mm 3.175 
9 Presión de diseño psi 7 
10 Presión de trabajo psi 5 
11 Tiempo de retención h 24 
12 Eficiencia de junta % 0.8 
13 Acoplamiento entrada plg. 4 NPS 
14 Acoplamiento salida plg. 2 NPS 
     Fuente: Elaboración propia. 
 
   Tabla 16: Especificaciones técnicas para el Tanque TK-103. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Cilíndrico 
2 Capacidad m3 65 
3 Material - Acero inox 304 
4 Diámetro  m 1.33 
5 Altura m 4 
6 Posición - Vertical 
7 Tipo de cabezal - Flotante 
8 Espesor de plancha mm 3.175 
9 Presión de diseño psi 5.2 
10 Presión de trabajo psi 3 
11 Tiempo de retención h 24 
12 Eficiencia de junta % 0.8 
13 Acoplamiento entrada plg. 4 NPS 
14 Acoplamiento salida plg. 2 NPS 
   Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
   Tabla 17: Especificaciones técnicas para el Tanque TK-104. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Esférico 
2 Capacidad m3 266.11 
3 Material - Acero inox-316 
4 Espesor de plancha mm 41.65 
5 Presión de diseño psi 294 
6 Presión de trabajo psi 61.7 
7 Tiempo de retención h 72 
8 Eficiencia de junta % 0.8 
9 Acoplamiento entrada plg. 4 NPS 
10 Acoplamiento salida plg. 2 NPS 
           Fuente: Elaboración propia. 
 
4.6.4 Especificaciones técnicas para las bombas de proceso. 
 
  Tabla 18: Especificaciones técnicas para la bomba B 401. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Centrifuga de voluta 
2 Tipo de impulsor - Cerrado 
3 Material Casco - Acero comercial 
4 Material Impulsor 
 
Acero comercial 
5 Velocidad  rpm 3000 
6 Eficiencia % 75 
7 Potencia Hp 0.25 
8 Unidad motriz - Motor de inducción, Jaula ardilla 
9 Corriente - trifásica 
10 Tensión - 440 voltios 
11 Tipo arranque - Arranque directo 
   Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Tabla 19: Especificaciones técnicas para la bomba B 402. 
Ítem Especificación  Unidad Valor 
1 Tipo - Centrifuga de voluta 
2 Tipo de impulsor - Cerrado 
3 Material Casco - Acero comercial 
4 Material Impulsor 
 
Acero comercial 
5 Velocidad  rpm 3500 
6 Eficiencia % 75 
7 Potencia Hp 0.5 
8 Unidad motriz - Motor de inducción, Jaula ardilla 
9 Corriente - trifásica 
10 Tensión - 440 voltios 
11 Tipo arranque - Arranque directo 
   Fuente: Elaboración propia. 
 
4.7 INSTRUMENTACIÓN Y CONTROL. 
El control automático se ha vuelto indispensable hoy en día dentro de los 
procesos industriales, por lo que su implementación es una necesidad primordial, 
para lograr la obtención de un producto uniforme estandarizado, y con menos 
gastos de mano de obra directa. 
El control por instrumentación facilita medir controlar e integrar las condiciones 
de proceso. Otros fines del control automático son: la reducción de la mano de obra, 
reducir el peligro debido al contacto con materiales peligrosos, mayor facilidad y 
eficiencia en las operaciones, así como la obtención de un producto de mayor 
calidad. 
Este capítulo trata lo referente al control por instrumentación del proceso para la 
recuperación y procesamiento de CO2; para conseguir esto se ha creído 
conveniente la instalación de una caseta de control, ubicada en la zona de proceso 
de manera que la distancia a los diferentes equipos sea la más corta posible para 
evitar retrasos en la operación. 
 
Se usa un sistema de control neumático, el aire utilizado para los equipos de 
instrumentación será de 60 psi para evitar obstrucción y corrosión. El 
mantenimiento de estos equipos no es muy exigente, y resulta mucho más 
económico que los sistemas electrónicos e hidráulicos. 
 
4.7.1 CONTROL DE PRESION (PIC) 
a) Control de presión en la línea de salida de CO2 (PIC-1). 
Para tal efecto se hace necesario contar con un sensor de presión PI-11, 
ubicado en la línea de salida del fermentador, que conduce la corriente 
gaseosa de CO2,  dicho sensor tendrá  como finalidad medir la presión a la 
cual ingresa el gas a la esfera de almacenamiento, el sensor enviara la señal al 
controlador PIC-11, el cual comparara el valor medido con el set point 
establecido y enviara la señal al actuador que en este caso será una válvula 
automática modulante (PCV-11)  situada en la línea de alimentación  del 
tanque de almacenamiento TK-101, de esta manera se controla la presión de 
ingreso al tanque a fin de evitar fluctuaciones en la presión  del gas al ingreso 
del tanque. 
 
b) Control de presión a la salida del compresor CO-202 (PIC-2) 
Para tal efecto se hace necesario contar con un sensor de presión PI-21, 
ubicado en la línea de salida del compresor CO-202, este sensor registrará la 
presión de salida y le enviará la señal al controlador PIC-21, el cual 
comparará este valor con el set point fijado y de ser necesario hará la 
corrección del caso, para tal fin se utilizará como actuador un variador de 
velocidad que regula la velocidad de los pistones del compresor.  
 
c)  Control de presión a la salida del compresor CO-203 (PIC-3) 
De manera análoga al caso anterior se utiliza un sensor de presión PI-22, 
ubicado en la línea de salida del compresor CO-203, este sensor registrará la 
presión de salida y le enviará la señal al controlador PIC-22, el cual 
comparará este valor con el set point fijado y de ser necesario hará la 
corrección del caso, para tal fin se utilizará como actuador un variador de 
velocidad que regula la velocidad de los pistones del compresor. 
 
 
 
 
 
 
d) Control de presión a la salida del compresor CO-204 (PIC-4) 
Para este caso es necesario contar con un sensor de presión PI-23, 
ubicado en la línea de salida del compresor CO-204, este sensor registrará la 
presión de salida y le enviará la señal al controlador PIC-23, el cual 
comparará este valor con el set point fijado y de ser necesario hará la 
corrección del caso, para tal fin se utilizará como actuador un variador de 
velocidad que regula la velocidad de los pistones del compresor. 
 
4.7.2 CONTROL DE NIVEL (LIC) 
 
a) Control de nivel en el Scrubber SC-501 (LIC-1). 
Para este tipo de control es necesario un sensor de nivel LI-51, ubicado 
en la base del absorbedor este envía la señal al controlador LIC-51, el cual 
comparará este valor con el valor de referencia fijado y de ser necesario hará 
la corrección del caso, para tal fin se utilizará como actuador una válvula 
automática (FCV-51) situada en la línea de salida de los fondos.  
 
b) Control de nivel en el Scrubber SC-502 (LIC-2). 
Para este tipo de control es necesario un sensor de nivel LI-2, ubicado en 
la base del absorbedor este envía la señal al controlador LIC-2, el cual 
comparará este valor con el valor de referencia fijado y de ser necesario hará 
la corrección del caso, para tal fin se utilizará como actuador una válvula 
automática (FCV-52) situada en la línea de salida de los fondos. 
 
c)  Indicadores de nivel en el tanque TK-102, 103, 104  (LI-3,4,5 ). 
Para este caso solo es necesario un transmisor ubicado en el lado lateral 
de la parte baja de todos los tanques, estos transmisores envían la señal al 
PLC en el cual se puede apreciar el volumen en tiempo real de llenado. 
 
 
 
 
 
 
 
4.7.3 CONTROL DE TEMPERATURA (TIC) 
 
a) Control de temperatura a la salida del enfriador EN-703 (TIC-1) 
Para este caso es necesario un sensor que al ser ubicado en la línea de 
salida del último enfriador EN-703 registra y envía la señal al controlador 
TIC-1 para que compare esta temperatura con la de referencia y de ser 
necesario modifique este valor haciendo uso del controlador (FCV-73) que no 
es más que una válvula de control modulante, esta regulará la temperatura de 
salida del gas licuado utilizando la variación del flujo del refrigerante usado 
como medio de enfriamiento. 
 
b) Control de temperatura y presión en los tamices moleculares TA-901 
Mediante la temperatura y la presión se controla la operación en los 
tamices moleculares; por un lado a medida que el tamiz se sature, es decir 
ingrese más gas, la temperatura dentro del tamiz se incrementara, para 
mantener el rango de temperaturas de operación se utilizan tres transmisores 
de temperatura situados en la parte lateral y a lo largo de todo el tamiz, estos 
transmisores registran la temperatura dentro del tamiz y envían la señal al 
actuador FCV-91, el cual se encarga de regular el flujo de entrada, seguido de 
lo cual se procede a hacer el cambio de ciclo, para ello las válvulas FCV-92, y 
FCV-95 empiezan a cerrarse gradualmente en tanto que las válvulas FCV-93 
y FCV-94 empiezan a abrirse permitiendo así cerrar el ciclo cada 20 
segundos. 
Por otro lado, la salida del gas purificado de los tamices es controlado 
por la presión del tamiz, para ello se hace necesario contar con un transmisor 
de presión ubicado en la parte lateral y baja del tamiz, dicho instrumento 
registra la presión y envía la señal al controlador el cual compara la presión 
con el valor seteado y una vez que alcanza dicha presión, el controlador envía 
la señal al actuador FCV-98 el cual empieza con la apertura gradual de la 
válvula.  
 
 
 
c) Control de temperatura y presión en los tamices moleculares TA-902 
El control es idéntico al del tamiz TA-901. 
 
 
 
 
 
Tabla 20: Resumen de instrumentación y control de la planta. 
VARIABLE CONTROLADA TRANSMISOR CONTROL 
TIPO DE 
CONTROL 
SET 
POINT 
Presión de CO2 en línea de salida de ferm.  PI-11 PIC-11 automático 1 bar 
Presión a la salida del compresor CO-202  PI-21 PIC-21 automático 1.5 bar 
Presión a la salida del compresor CO-203  PI-22 PIC-22 automático 3 bar 
Presión a la salida del compresor CO-204 PI-23 PIC-23 automático 4.5 bar 
Control de nivel en el Scrubber SC-501  LI-51 LIC-51 automático 35% 
Control de nivel en el Scrubber SC-502  LI-52 LIC-52 automático 35% 
Indicadores de nivel en el tanque TK-102 LI-12 - automático 90% 
Indicadores de nivel en el tanque TK-103  LI-13 - manual. 90% 
Indicadores de nivel en el tanque TK-104 LI-14 - manual. 80% 
Indicadores de nivel en el tanque TK-105 LI-15 - manual. 80% 
Control de temperatura en enfriador EN-703  TI-01 TIC-01 manual. 173 K 
Control de temperatura en Tamiz TA-901 TI-02 TIC-02 automático 144 °C 
Control de presión en Tamiz TA-901 PI-04 PIC-04 automático 3 bar 
Control de temperatura en Tamiz TA-902 TI-03 TIC-03 automático 291 °C 
Control de presión en Tamiz TA-902 PI-05 PIC-05 automático 3 bar 
Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
DIAGRAMA INSTRUMENTACIÓN 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
CAPÍTULO V 
EQUIPAMIENTO E INSTALACION 
Para el equipamiento e instalación se utiliza como referente la propuesta técnica 
brindada por la firma BUSE a la planta de Alcohol de Cartavio en el año 2010. 
 
A fin de optimizar costos se cree conveniente contar con equipo importado solo 
para aquellos casos en que no se encuentre dicho equipo en el mercado nacional, de lo 
contrario se comprara el equipo en el mercado nacional. 
 
5.1 SUMINISTRO DEL EQUIPO DE PROCESO IMPORTADO. 
 
a) Sistema de control del gas crudo  
El gas proveniente de la fermentación tiene fluctuaciones, frecuentes, esta 
genera variaciones en el flujo y presión, cuando exceden el límite superior de 
200 mm de CA, se genera la apertura de la válvula, comprende el primer sistema 
de protección de la línea. 
 
b) Balón de almacenamiento  
El balón, es un globo de material especial, donde se almacena temporalmente el 
gas CO2, es útil para garantizar un flujo estabilizado del gas CO2 crudo hacia el 
Scrubber y el compresor de CO2, el llenado del globo tiene un sistema de 
control automático. 
 
c) Scrubber Lavador de gas (Sistema BUSE)  
 
Este equipo es una torre lavadora de gases de alta eficiencia, esta columna 
elimina las impurezas solubles en el agua, principalmente aerosoles y alcoholes 
del flujo de gas crudo mediante el lavado con agua blanda. El sistema está 
integrado por una columna de lavado relleno de filtros, con el flujo en contra 
corriente del gas crudo y agua blanda de lavado.  
 
El sistema “COMBI SCRUBBER BUSE” se divide en dos secciones de filtros, 
en dos secciones de filtros, en la zona 1 se realiza el prelavado ,mediante 
recirculación de agua en la zona 2, el gas que sale de la zona 1 pasa por el 
relleno superior de filtros y luego es lavado con agua blanda pura y fresca, 
optimizando el proceso de lavado, estableciendo una notable diferencia con los 
demás lavadores convencionales. 
 
d) Sello de agua  
Este es un equipo de acero inoxidable que controla la presión por nivel de 
columna de agua, interconecta en la entrada del balón, es considerado como un 
protector muy sensible del balón, protegiendo debidamente al balón. 
 
e) Compresores de CO2  
Es un compresor de pistón, de columna seca , no lubricado, de dos etapas, con 
intercambiador de calor refrigerado por agua, y deshumedecedores en la primera 
y segunda etapa, los intercambiadores son del tipo casco tubo fabricados con 
acero inoxidable, de tipo V marca MEHRER MODELO TVZ 900, capacidad 
1170 Kg/hora, con motor eléctrico 110 KW. Consumo de energía 90 KW. 
Consumo de agua 9.5 m3/h. 
 
f) Analizador de Oxigeno  
Este equipo sirve para controlar las condiciones del gas crudo a la entrada de la 
Planta. El sistema consta de un sensor de O2, y un transmisor; la concentración 
de oxigeno se utiliza como parámetro para determinar indirectamente la 
concentración de CO2, en caso de inadmisibilidad del gas crudo, es liberado 
mediante la apertura de la válvula mariposa. 
 
g)  Flujometro CO2 
Este equipo sirve para determinar el flujo de masa de CO2, se instala en línea de 
alta después del secador, Tipo Coriolis y las mediciones deben ser en Kg./ h. 
 
 
 
 
h) Tablero Eléctrico  
El tablero tiene un sistema de control eléctrico PLC, para el control automático 
de la planta, de recuperación de CO2. Lleva un PLC Siemens S7- 300 , el 
control de la planta se observa en la pantalla táctil de 10 pulgadas ( MP 277 ) 
con la visualización del proceso, Componentes Siemens, Simatic, Moeller, 
incluye Interfaz Profibus. 
 
i) Paquete de tuberías y cableados  
Comprende todo el material de las tuberías, bridas, pernos, material aislante, 
materiales para las instalaciónes eléctricas, necesarias para la interconexión de 
todas las unidades de proceso en disposición compacta. 
 
j) Tamices moleculares: 
Incluye todo el equipo principal y secundario (tuberías, eyector de vacio,etc), de 
material acero inoxidable, con aislamiento de poliuretano, incluye 
instrumentación y control. 
 
5.2 SUMINISTRO DEL EQUIPO DE PROCESO NACIONAL. 
 
a) Fabricación de Tanques de Almacenamiento de CO2: 
Características técnicas principales.: 
Capacidad: 45 toneladas c/u 
Dimensiones 
Diámetro: 2.20 mts. 
Longitud: 15 mts. 
Material: Acero al carbono ASME 612 
Tapas laterales: Torriesfericas. 
Comprende fabricación de dos tanques de almacenamiento de CO2 líquido, con 
capacidad de 45 toneladas,c/u fabricado según normas ASME VIII. , aislado con 
Poliuretano, espesor 100 mm. forrado con planchas de aluminio . Con 
conexiones de entrada y salida para el CO2, gas y líquido, puntos de 
interconexión (gas, liquido), para conectar tuberías del trasegado. 
 
 
b) Tubería y accesorios: 
Materiales de acero inoxidable, (Tuberías, bridas, pernos, conexiones válvulas 
check, back presión, y accesorios diversos requeridos para la batería, de 
conexiones de los tanques de almacenamiento, con la Línea de Recuperación y 
trasegado de CO2. 
 
c) Bombas de proceso: 
Las bombas de proceso, son bombas centrifugas para el caso del agua osmótica 
son de material acero al carbono, mientras que para el etilenglicol serán de acero 
inoxidable 304, en ambos casos de impulsor cerrado. 
 
5.3 SUMINISTROS PARA LA OPERACIÓN DELA PLANTA 
 
a) Alimentación eléctrica: 
Voltaje: 440 V 
Frecuencia: 60 Hz. 
Fases: 3 
Conexión pozo a tierra: Todos los componentes eléctricos, tienen que conectarse 
a tierra por los paneles. 
 
b) Consumo de energía: 
Consumo: 973.3 hp 
 
c) Agua: 
Consumo de agua estimado: 0.8 m3/ h. 
Presión de entrada: 1 bar. 
Calidad: agua blanda dureza max 6 ° dH, con bajo contenido de 
Hipoclorito,cloritos, y cloratos limitados a 0.1 ppm. 
 
 
 
 
 
 
5.4 ESPECIFICACIONES GENERALES: 
 a) Estándares 
Todos los recipientes de presión están diseñadas y fabricadas de acuerdo con 
PED 97/23/EC. 
Todas las tuberías de presión están diseñadas y fabricadas de acuerdo con PED 
97/23/EC 
Tuberías, bridas etc. será de acuerdo a normas DIN. 
El sistema eléctrico será de acuerdo a normas IEC. 
 
 
 
b) Motores: 
Clase de aislamiento F. 
Grado de protección IP 55. 
Modo de servicio:  Continuo 
Fases: 3. 
Voltaje nominal: 440 v.  
Frecuencia nominal: 60 Hz. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
CAPÍTULO VI 
EVALUACIÓN DE COSTOS 
En este capítulo se determinó de forma resumida la inversión total, los 
gastos de operación y la rentabilidad, para ello se utilizó la hoja de cálculo 
en Excel. 
 
6.1 DETERMINACIÓN DE LA INVERSIÓN: 
Para estimar el total de inversión, se hace uso de información proporcionada por 
la propuesta realizada por Buse a la planta de alcohol de Cartavio, para el caso de 
equipo de distinta capacidad, se utiliza la regla de las seis décimas (Vilbrandt, and 
Dryden. 1963). 
Para los costos de instalación se asume un 30% del precio de compra 
Todos los precios de compras son del tipo FOB. 
 
6.1.1 EQUIPO DE PROCESO: 
 
6.1.1.1 TANQUES. 
Para el caso de los tanques se hace uso de la tabla 6.26 de Vilbrandt de la 
pag. 232 para tanques de almacenamiento y de la tabla 6.27 para recipientes a 
presión de la pag. 233, posteriormente a estos valores se le aplica los índices 
de costos para determinar el precio actual. (Ver Tablas en los anexos Índices 
de Costos Extrapolados); considerando el índice actual extrapolado de ENR = 
2463 para el año 2015. 
 
 TANQUE: TK- 101 (Tanque de CO2). 
            Tipo: Esférico. 
            Así, por ejemplo: Para el tanque TK-101 de almacenamiento temporal de CO2. 
            N° de tanques: 1 
  Capacidad: 90.72 m3;  
  Material: acero inox 316. 
  Costo Instalado Inicial, según fig. 6-27 (Vilbrandt and Dryden 1963) 
Para esferas de 7 Kg/cm2. 
Costo Inicial = $ 40 000.00;    ENR = 750 
Costo Actual =$ 40 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 40 000.00 *(2463/750) = $ 131 360.00 
 
 TANQUE: TK- 102 (Tanque de Agua Osmótica) 
Tipo: Cilíndrico. 
N° de tanques: 1 
Capacidad: 23 m3;  
Material: Acero al carbono. 
Costo Instalado Inicial, según figura 6-26 (Vilbrandt and Dryden 1963) 
 
Costo Inicial = $ 4 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 4 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 4 000.00 *(2463/750) = $ 13 136.00 
 
 TANQUE: TK- 103 (Tanque de Etilenglicol) 
Tipo: Cilíndrico con cabeza flotante. 
N° de tanques: 1 
Capacidad: 65 m3;  
Material: Acero Inox-304. 
Costo Instalado Inicial, según Fig. 6-26 (Vilbrandt and Dryden 1963). 
Costo Inicial= $ 25000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 25 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 25 000.00*(2463/750) = $ 82 100.00 
 
 TANQUE: TK- 104 (Almacenamiento de CO2 líquido) 
Tipo: Cilíndrico con cabeza flotante. 
N° de tanques: 1 
Capacidad: 266.11 m3;  
Material: Acero Inox-316. 
Costo Instalado Inicial, según tabla 6-26 (Vilbrandt and Dryden 1963). 
Costo inicial = $ 70 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 70 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 70 000.00 *(2463/750) = $ 229 880.00 
 
Tabla 21: Resumen de costo total de tanques. 
Nombre  Cantidad  Material Tipo Capacidad (m3) Costo Total 
TK-101 1 Acero Inox 316 Esférico 55 $. 131 360.00 
TK-102 1 Acero Inox 316 Esférico 1 $. 13 136.00 
TK-103 1 Acero al carbono Cilíndrico 72 $. 82 100.00 
TK-104 1 Acero al carbono Cilíndrico 160 $  229 880.00 
    
TOTAL $. 456 476.00 
                       Fuente: Elaboración propia. 
 
6.1.1.2 ABSORBEDORES. 
Para el caso de los absorbedores se hace uso de la tabla 6.30 de Vilbrandt and 
Dryden 1963, de la pag. 235para columnas empacadas, y posteriormente a 
estos valores se le aplica los índices de costos para determinar el precio 
actual. (Ver Tabla de Índices de Costos Extrapolados). 
 
 SCRUBBER: SC- 501 
Diámetro: 0.45 m 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Numero de platos: 10. 
Según la tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963). se tiene un costo estimado de 
$700.00 por cada 30 cm de altura, entonces para nuestro caso se tiene: 
6 m*($700.00/0.3m) = $14 000.00; para ENR = 750. 
 
Costo Inicial = $14 000.00; ENR = 750. 
Costo Actual =$ 14 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 14 000.00*(2463/750) = $ 45 976.00 
 
 
 
 
 SCRUBBER: S- 102 
Diámetro: 0.45 m. 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Numero de etapas empacadas: 7. 
Según la tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963). se tiene un costo estimado de 
$700.00 por cada 30 cm de altura, entonces para nuestro caso se tiene: 
4.9 m*($700.00/0.3m) = $11 433.33; para ENR = 750. 
Costo Inicial = $11 433.33; ENR = 750. 
Costo Actual =$ 11 433.33*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 11 433.33*(2463/750) = $ 37 547.07 
 
      Tabla 22: Resumen de costo total de Absorbedores. 
Nombre  Cantidad  Material Tipo Costo Total 
SC-501 1 Acero Inox 316 Platos perforados $ 45 976.00 
SC-502 1 Acero Inox 316 Platos perforados $ 37 547.07 
   
TOTAL $ 83 523.07 
              Fuente: Elaboración propia. 
 
 
6.1.1.3 COMPRESORES. 
Para los compresores se asume que el costo instalado se debe al costo de 
su motor de accionamiento, más el costo del equipo de compresión; para fines 
prácticos se considera que el costo del equipo de compresión equivale al 
costo del motor eléctrico; de manera que se tendría: 
Costo total = 2* Costo de motor eléctrico. 
 
Para el caso de los motores eléctricos se hace uso de la tabla 6.22 
(Vilbrandt and Dryden 1963) de la pag. 229, que muestra el costo instalado 
del motor en función a su velocidad y a su potencia, luego de obtener sus 
respectivos valores, se le aplica los índices de costos para determinar el precio 
actual. (Ver Tabla de Índices de Costos Extrapolados). 
 
 
 
 
 COMPRESOR: CO -202 
Tipo de compresor: Reciprocante 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Capacidad a la entrada: 3.13 m3/h 
Potencia motora: 59.7 hp 
Velocidad: 975.1 rpm 
Costo Instalado Inicial, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
Costo Inicial= $ 2700.00.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 2700.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Motor = $ 2700.00*(2463/750) = $ 8866.80 
Costo Actual Compresor = 2*$ 8866.80= $17 733.60 
Costo Actual Total = $17 733.60 
 
 COMPRESOR: CO-203 
Tipo de compresor: Reciprocante 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Capacidad a la entrada: 3.10 m3/h 
Potencia motora: 59.7 hp 
Velocidad: 656.2 rpm 
Costo Instalado Inicial, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
 
Costo Inicial = $ 4 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 4 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Motor = $ 4 000.00*(2463/750) = $ 13 136.00 
Costo Actual Compresor = 2*$ 13 136.00 = $26 272.00 
Costo Actual Total = $ 26 272.00 
 
 
 
 
 
 
 COMPRESOR: CO-204 
Tipo de compresor: Reciprocante 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Capacidad a la entrada: 3.10 m3/h 
Potencia motora: 49.74 hp 
Velocidad: 465.9 rpm 
 Costo Instalado Inicial, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
 
Costo Inicial = $ 4 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 4 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Motor = $ 4 000.00*(2463/750) = $ 13 136.00 
Costo Actual Compresor = 2*$ 13 136.00 = $26 272.00 
Costo Actual Total = $ 26 272.00                   
 
    Tabla 23: Resumen de costo total de Compresores. 
Nombre Cantidad Material Tipo Costo Total 
CO-202 1 Acero Inox 316 Pistón de Col Seca $17 733.60 
CO-203 1 Acero Inox 316 Pistón de Col Seca $ 26 272.00 
CO-204 1 Acero Inox 316 Pistón de Col Seca $ 26 272.00 
   
TOTAL $ 70 277.6 
                                        Fuente: Elaboración propia. 
 
6.1.1.4 CALENTADOR Y ENFRIADORES  
Para el caso de los Cooler se procederá a estimar los costos en función al 
consumo energético (Hp), de forma similar al caso anterior.  
 
 CALENTADOR: EN-902 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Consumo energético: 112.8 hp 
Costo Instalado Original, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
 
Costo Inicial = $ 6 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 6 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Calentador = $ 6 000.00*(2463/750) = $ 19 704.00 
Costo Actual Calentador = $ 19 704.00 
  ENFRIADOR: EN-701 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Consumo energético:196 hp 
Costo Instalado Original, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
Costo Inicial = $ 9 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 9 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Enfriador = $ 9 000.00*(2463/750) = $ 29 556.00 
Costo Actual Enfriador = $ 29 556.00 
 
 ENFRIADOR: EN-702 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Consumo energético: 67 hp 
Costo Instalado Original, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
Costo Inicial = $ 4 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 4000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Enfriador = $ 4 000.00*(2463/750) = $ 13 136.00 
Costo Actual Enfriador = $ 13 136.00 
 
 ENFRIADOR: EN-703 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Consumo energético: 447 hp 
Costo Instalado Original, según tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963)  
Costo Inicial = $ 15 000.00; ENR = 750 
Costo Actual =$ 15 000.00*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual Enfriador = $ 15 000.00*(2463/750) = $ 49 260.00 
Costo Actual Enfriador = $ 49 260.00 
 
 
 
    Tabla 24: Resumen de costo total de calentador y enfriadores. 
Nombre Cantidad Material Costo Total 
EN-902 1 Acero Inox 316 $ 19,704.00 
EN-701 1 Acero Inox 316 $ 29,556.00 
EN-702 1 Acero Inox 316 $ 13,136.00 
EN-703 1 Acero Inox 316 $ 49,260.00 
   
$ 111,656.00 
                 Fuente: Elaboración propia. 
 
 
6.1.1.5 BOMBAS DE PROCESO  
Para el caso de las bombas de proceso se utiliza como referente los costos 
brindados por el departamento de compras de Maple Etanol, puesto que se 
cuenta con estos datos.    
 
 BOMBA B-401: 
Costo de bomba instalada de 0.25 Hp (Marca Hidrostal) con las siguientes 
características: 
 
Tipo de bomba: Centrifuga de voluta. 
Tipo de impulsor: Cerrado. 
Potencia: 0.25 Hp 
Material: Acero comercial 
Unidad motriz: Motor inducción 
Tensión: 220 V 
Tipo de arranque: Directo. 
 
Costo instalado estimado: $ 1100.00 
 
 
 
 
 
 
 
 BOMBA B-402 
Costo de bomba instalada de 0.50 HP (Marca Hidrostal) con las siguientes 
características: 
 
Tipo de bomba: Centrifuga de voluta. 
Tipo de impulsor: Cerrado. 
Potencia: 0.50 Hp 
Material: Acero comercial 
Unidad motriz: Motor inducción 
Tensión: 220 V 
Tipo de arranque: Directo. 
 
Costo instalado estimado: $ 1800.00 
 
 
                       Tabla 25: Resumen de costo total para las bombas de proceso. 
Nombre Cantidad Material Costo Total 
B-401 1 Acero Comercial $ 1,100.00 
B-401 1 Acero Comercial $ 1,800.00 
   
$ 2,900.00 
                        Fuente: Elaboración propia. 
 
 
6.1.1.6 TAMICES MOLECULARES  
 
Para la estimación del costo para los tamices moleculares se asumemel 
mismo comportamiento que para los absorbedores, puesto que son lechos 
empacados, para ello se toman los datos de la fig. 6.30 (Vilbrandt and Dryden 
1963), que nos da el costo instalado por cada 30 cm de altura, en función al 
diámetro; por ello suponemos un diámetro de 0.5 m y una altura de 5 metros 
para las dos unidades de tamices moleculares (TA-901 y TA 902). 
 
 
 
 
 TAMICES MOLECULARES TA-901 
 
Diámetro: 0.50 m. 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Longitud: 5. 
Según la tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963). se tiene un costo estimado de 
$500.00 por cada 30 cm de altura, entonces para nuestro caso se tiene: 
5 m*($500.00/0.3m) = $8333.33; para ENR = 750. 
Costo Inicial = $ 8333.33; ENR = 750. 
Costo Actual =$ 8333.33*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 8333.33*(2463/750) = $ 27 366.67 
 
 
 TAMICES MOLECULARES TA-902 
Diámetro: 0.50 m. 
Tipo de material: acero inoxidable 316. 
Longitud: 5. 
Según la tabla 6-30 (Vilbrandt and Dryden 1963). se tiene un costo estimado de 
$500.00 por cada 30 cm de altura, entonces para nuestro caso se tiene: 
5 m*($500.00/0.3m) = $8333.33; para ENR = 750. 
Costo Inicial = $ 8333.33; ENR = 750. 
Costo Actual =$ 8333.33*(índice actual/índice original.) 
Costo Actual = $ 8333.33*(2463/750) = $ 27 366.67 
 
                           Tabla 26: Resumen de costo total para los tamices moleculares. 
Nombre Cantidad Material Costo Total 
TA-901 1 Acero Comercial $ 27,366.67 
TA-902 1 Acero Comercial $ 27,366.67 
   
$ 54,733.34 
                                     Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
6.2 BIENES INMUEBLES: 
6.2.1 TERRENO.  
Teniendo en cuenta el área (2 500 m2) y asumiendo un precio de $100/m2, se 
tiene: 
                   $250 000 .00. 
 
6.2.2 CIMIENTOS Y ESTRUCTURAS. 
Se estima alrededor de $100,000 .00. 
6.2.3 AUXILIARES DE PROCESO. 
Se asume un 20% del costo total del equipo principal. 
6.2.4 INSTRUMENTACION. 
Se asume un 20% del costo total del equipo principal. 
6.2.5 PARTE ELECTRICA. 
Se asume un 15% del costo total del equipo principal. 
6.2.6 TUBERIA Y ACCESORIOS. 
Se asume un 20% del costo total del equipo principal. (Vilbrandt and Dryden 
1963) 
 
6.3 RESUMEN DE LA INVERSIÓN 
6.3.1 RESUMEN PARA EL COSTO DE EQUIPOS 
           Se detalla a continuación: 
 
 
             Tabla 27: Resumen del costo total para los equipos. 
Equipo Costo total 
Tanques $ 456,476.00 
Scrubbers $ 83,523.07 
Compresores $ 70,277.60 
Enfriadores $ 111,656.00 
Bombas de proceso $ 2,900.00 
Tamices moleculares $ 54,733.34 
 
$ 779,566.01 
                                                          Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
6.3.2 RESUMEN PARA EL COSTO DE LOS BIENES INMUEBLES 
            Se detalla a continuación: 
                                        Tabla 28: Resumen del costo total para los bienes. 
Bien Inmueble Costo Total 
Terreno $ 250,000.00 
Cimientos y Estructuras $ 100,000.00 
Auxiliares de proceso $ 155,913.20 
Instrumentación $ 155,913.20 
Parte Eléctrica $ 116,934.90 
Tuberías y accesorios $ 155,913.20 
Total $ 684,674.50 
                             Fuente: Elaboración propia. 
 
6.3.3 COSTOS DE OPERACIÓN: 
Para la determinación de los costos de operación se cree conveniente en 
contar con dos operarios más por turno, lo que hace un total de 6 operarios más.  
 
Tabla 29: Remuneración anual del personal  
Recursos cantidad Costo Mens. 
Gratif. 
Mensual CTS Mens. 
Vacaciones 
Mens. Total 
Operarios 2 $ 400.00 $ 66.67 $ 33.33 $ 66.67 $ 13 600.08 
     
Total $ 13 600.08 
 Fuente: Elaboración propia. 
 
 Materia prima: 
El precio del CO2 como materia prima es cero, ya que el CO2 de la 
planta actualmente se desecha al ambiente. 
 
 Servicio de venta: 
Esta referido a los gastos administrativos de transporte y distribución 
de producto y se fijan en 1% del monto del ingreso anual. 
 
 
 
 
 
 
 
6.4 FLUJO DE CAJA ECONÓMICO: 
Para elaborar el flujo de caja económica, se tiene en cuenta las siguientes 
consideraciones: 
 
 Producción diaria de CO2 líquido:       61 032 Kg/d. 
 
 Tipo de cambio: 3.4 
 
 Tasa mínima atractiva: 15%. 
 
 Días de operación al año: 300 días. 
 
 
Precios: 
 
 CO2 líquido:             $ 0.40 /Kg. 
 
 
 
Ingresos anuales: 
 
 Por concepto de CO2 líquido:   $61 032 *300*0.40*      =    $ 7 323,840.00 
 
                                                                       TOTAL = $ 7 323,840.00 
 
 
Egresos anuales: 
 
 Por concepto de mano de obra:                                  = $ 13, 600.08              
 
 Por concepto de materia prima:                                    = $ 0.0 
 
 Por concepto de venta:             0.01*$7 323,840.00     = $ 73, 238.4 
 
 Por concepto de mantenimiento:                                    =$ 200, 000.00 
                                                                                                                       
                                                                           TOTAL:        $ 286, 838.48 
 
 Figura 90: Formato para evaluación económica. 
 
Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
RENTABILIDAD: 
 
La evaluación de la rentabilidad de la inversión, se realiza sobre la base de 
lo presentado en el análisis económico y se evalúa en los 10 primeros años 
que se considera como vida útil del proyecto; para dicha evaluación se 
utilizan los indicadores económicos como el VAN y TIR.  
 
Para una tasa mínima atractiva de rentabilidad del 15%, los cálculos nos 
indican: 
 
VAN = $ 9 789 583.2  
TIR = 159.18 % 
                        Recuperación: 0.63 años 
 
De acuerdo a la teoría económica que sustentan estos indicadores de 
rentabilidad, es conveniente que se realice la inversión. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
CAPÍTULO VII 
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
 
Este trabajo permitió la determinación de los parámetros de operación más 
favorables, así como las variables de diseño para los equipos principales, bajo las 
restricciones y asunciones impuestas. 
1) El flujo de entrada de agua osmótica al scrubber SC-501, es una variable 
sensible, puesto que ligeros incrementos provocan reducciones considerables en 
la concentración de etanol en la corriente gaseosa de CO2. 
2) Antes de determinar un parámetro de operación y/o de diseño tanto la 
factibilidad técnica como económica puesto que a veces puede ser técnicamente 
viable pero inviable económicamente como es el caso de la reducción de 
temperatura del agua osmótica. 
3) La temperatura a la salida del enfriador EN-703 es una variable critica en tanto 
que a medida que disminuye, favorece a la fase líquida, pero por otro lado 
también favorece al gasto energético de dicho equipo él cual es el que genera 
mayor consumo de energía. 
4) El número de platos es una variable sensible solo hasta cierto punto es decir para 
el caso del scrubber SC-501 es sensible hasta el plato n° 10 y para el caso del 
scrubber SC-502, es sensible solo hasta el plato n° 7, para platos superiores, la 
concentración del soluto de interés se vuelve independiente del número de 
paltos. 
5) Tal como lo indica la evaluación económica el proyecto es altamente rentable, lo 
cual es evidente en tanto que la materia prima no representa un costo económico 
ya que es eliminada al ambiente. 
6) Se recomienda para trabajos posteriores determinar la concentración real del 
CO2 que sale del fermentador a fin de ajustar mejor los cálculos de  diseño de 
equipos. 
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 CAPÍTULO IX 
ANEXOS 
ANEXO 1: DISEÑO DEL EQUIPO DE PROCESO 
 
METODOLOGIA: 
Como punto de partida se utilizan, los datos de entrada correspondientes a los 
parámetros de operación promedio, los cuales son obtenidos de la base de 
datos del área de control de calidad y corresponden al mes de agosto del año 
2014 y se muestran a continuación: 
a) Parámetros de Operación 
            Tabla 30: Parámetros de Operación para la simulación. 
Ítem Variable Unidad Dato Promedio 
1 Componentes - CO2-Etanol-H2S-H2O-O2 y N2 
2 Paquete termodinámico - WILSON-PR 
3 Temperatura de CO2 de entrada °C 34 
4 Presión de CO2 de entrada. bar 1.0 
5 Flujo de CO2 de entrada Kg/h 2600 
       Fuente: Departamento de Control de Calidad-Maple Etanol. 
 
Tabla 31: Cuadro de composiciones. 
Ítem Variable Unidad Dato Promedio 
1 CO2 %V/V 99 % 
2 ETANOL %V/V 0.4 % 
3 H2S %V/V 0.1 % 
4 H2O %V/V 0.2 % 
5 O2 %V/V 0.06 % 
6 N2  0.24% 
Fuente: Datos Estándar tecnología buse. 
 
 
 
 
 
 Scrubbers: SC-501 
 
                                Figura 91: Parámetros de diseño para los platos del SC-501 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
                                 Figura 92: Parámetros de diseño para el SC-501. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
                               Figura 93: Parámetros de diseño para el SC-501. 
 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
Scrubbers: SC-502 
 
 
                                   Figura 94: Parámetros de diseño para los platos del SC-502. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
  
Figura 95: Parámetros de diseño para el SC-502. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
Figura 96: Parámetros de diseño para el SC-502 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 Compresor CO-202: 
 
 
                   Figura 97: Parámetros de diseño para el compresor CO-202. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
     Figura 98: Parámetros de diseño para el compresor CO-202. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 Compresor CO-203: 
 
                Figura 99: Parámetros de diseño para el compresor CO-203. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
      Figura 100: Parámetros de diseño para el compresor CO-203. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                Figura 101: Parámetros de diseño para el compresor CO-203. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
Compresor CO-204: 
 
       Figura 102: Parámetros de diseño para el compresor CO-204. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
      Figura 103: Parámetros de diseño para el compresor CO-204. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
Enfriadores EN-902, 701, 702, 703 : 
 
 
                Figura 104: Parámetros de diseño para el enfriador EN-902. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
               Figura 105: Parámetros de diseño para el enfriador EN-701. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                   Figura 106: Parámetros de diseño para el enfriador EN-702. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
                 Figura 107: Parámetros de diseño para el enfriador EN-703. 
 
Fuente: Hysys 3.0.1 
 
 
DISEÑO DE LAS BOMBAS 
1) DISEÑO DE BOMBAS:  
Tiene por finalidad determinar las características de diseño principales 
como tipo de bomba, potencia requerida, cabeza total, material y tipo de 
impulsor para las bombas que trabajan con los fluidos: agua osmótica y 
etilenglicol. 
 
Para este diseño necesitamos datos como: 
 
 Características de la tubería. 
 
 Propiedades del Líquido. 
 
 Cantidad y tipo de accesorios. 
 
a) Características de la tubería: 
Haciendo uso de la tabla 12.4 determinamos la aspereza de la superficie 
y utilizando la tabla 12.5 y el diámetro nominal determinamos el área y 
diámetro reales de la tubería. 
 
b) Propiedades del líquido: 
 
Ingresando las siguientes variables: 
 
 Densidad (kg/cm3). 
 
 Viscosidad (cp). 
 
 Presión en la succión y en la descarga (Kpa). 
 
 Presión atmosférica (Kpa). 
 
 Presión de vapor (Kpa). 
 
 Caudal (m3/h). 
 
Determinamos: 
 
 Densidad relativa = Densidad fluido/Densidad del agua a 4°C. 
 
 Viscosidad (Pa.s) = Viscosidad (cp)/1000. 
 
 Velocidad (m/s) = (Caudal/area)/3600. 
 
 N° Reynolls = diametro*Velocidad*densidad/viscosidad. 
 F (factor de Fanning) = (R. Mott, 1996). 
 
c) Cantidad y tipos de accesorios: 
A partir de estos se determinan la perdida en la succión y en la descarga. 
 
Succión: 
 
Ingresando las siguientes variables: 
 
 Longitud de tubería de succión (m). 
 
 Columna estática (m). 
 
 Relación de diámetros (D1/D2). 
 
Determinamos: 
 
 Columna de presión = (P. succión) / (gravedad*densidad relativa). 
 
 K (Coef. Perdida por contracción repentina, tabla 12.6), para la parte de la 
descarga se utiliza la tabla 12.7 (Coef. Perdida por ensanchamiento 
repentino). 
 
 Hfi (Perdid por  friccion en accesorios)  =     
 Hfs1 (Perdida por fricción en tubería) =       
 
                De forma análoga determinamos la perdida de energía en la descarga. 
Para determinar la pérdida de energía por fricción debido a los 
accesorios, primero ingresamos el tipo de accesorio y el número y mediante 
la tabla 12.8 obtenemos el coeficiente correspondiente Ki. (J. Perry, 1997), 
(R. Mott, 1996). 
Finalmente sumamos las pérdidas de energía en la tubería recta y en los 
accesorios y obtenemos la pérdida de energía total, tanto en la succión como 
en la descarga: Hfs. 
Con estos datos finalmente obtenemos la cabeza total y a partir de esta 
obtenemos la potencia requerida así: 
Pot.requerida =Caudal*cabeza total*densidad/367000 
También obtenemos CSPN.   
(Cabeza de succión positiva neta)  =Col. Estática + Col. Presión-hfi+Hfs-
P.vapor/9.81*dens. Relativa. 
 
 Datos en común: 
Para todos los diseños se asume el mismo tipo de material, el mismo 
número de cedula y el mismo diámetro nominal. 
 Datos del material: 
Material de la carcasa: Hierro fundido revestido. 
Material del impulsor: Acero inoxidable 316. 
Diámetro nominal: 4 pulg. 
N° cedula: 40. 
 
 
Diseño de la bomba B-401 
 
Características de diseño: 
 
Tipo de bomba: Centrifuga de voluta 
Material: Acero comercial. 
Tipo de impulsor: Cerrado 
Velocidad: 3500 rpm 
Eficiencia: 75% 
Unidad motriz: Motor inducción tipo jaula de ardilla. 
Corriente: Trifásica 
Tensión: 440 V. 
Tipo de arranque: Directo. 
 
 
 Propiedades del fluido: 
Densidad: 1005 Kg/m3. 
Viscosidad: 0.85 cp. 
P. succión: 50.55 Kpa. 
P. descarga: 151.65 Kpa. 
P. atmosférica: 101.33 Kpa. 
P. vapor: 30 Kpa. 
Eficiencia de la bomba 75%. 
Caudal: 0.8 m3/h  
 
 Línea de succión: 
Longitud: 20 m. 
C. estática: 3 m. 
D1/D2: se considera infinito. 
 
 Accesorios: 
Codos de 90°: 06 codos. 
Válvula de compuerta: 1 válvula. 
Unión simple: 3 unión. 
 
 Línea de descarga: 
Longitud: 1500 m. (La planta de Agua se encuentra a 1.5 Km del área de 
proceso) 
C. estática: 4 m. 
D2/D1: se considera infinito. 
 
 Accesorios: 
Codos de 90°: 12 codos. 
Válvula de globo: 2 válvulas. 
Unión simple: 06 uniones. 
N° de bombas: 2 bombas 
 
 Ingresando estos datos en la plantilla tal como se muestra en la 
Imagen 109 se obtiene una potencia requerida de 0.12 Hp. Por lo que 
se usara un motor de 0.25 HP. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 108: Plantilla para diseño de bombas. 
 
           Fuente: Elaboración propia. 
 
 
Diseño de la bomba B-402 
 
Características de diseño: 
 
Tipo de bomba: Centrifuga. 
Tipo de bomba: Centrifuga de voluta 
Material: Acero comercial. 
Tipo de impulsor: Cerrado 
Velocidad: 3500 rpm 
Eficiencia: 75% 
Unidad motriz: Motor inducción tipo jaula de ardilla. 
Corriente: Trifásica 
Tensión: 440 V. 
Tipo de arranque: Directo. 
  
 Propiedades del fluido: 
Densidad: 1108 Kg/m3. 
Viscosidad: 12.36 cp. 
P. succión: 50.55 Kpa. 
P. descarga: 151.65 Kpa. 
P. atmosférica: 101.33 Kpa. 
P. vapor: 40 Kpa. 
Eficiencia de la bomba 75%. 
Caudal: 2.26 m3/h 
 
 
 Línea de succión: 
Longitud: 20 m. 
C. estática: 3 m. 
D1/D2: se considera infinito. 
 
 Accesorios: 
Codos de 90°: 06 codos. 
Válvula de compuerta: 1 válvula. 
Unión simple: 3 unión. 
 
 Línea de descarga: 
Longitud: 1500 m. (La planta de Agua se encuentra a 1.5 Km del área de 
proceso) 
C. estática: 4 m. 
D2/D1: se considera infinito. 
 
 Accesorios: 
Codos de 90°: 12 codos. 
Válvula de globo: 2 válvulas. 
Unión simple: 06 uniones. 
N° de bombas: 2 bombas 
 
 
 
 
 
 
 Potencia requerida de 0.46 Hp. Por lo que se usara un motor de 0.5 
HP. 
 
Figura 109: Plantilla para diseño de bombas 
 
           Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 
 
 
 
 TABLAS UTILIZADAS: 
 
Tabla 32: Diámetro y área en función al calibre. 
 
                                                      Fuente: Moncada 2009. 
 
Tabla 33: Coeficiente para perdida por contracción repentina. 
 
       Fuente: Moncada 2009. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tabla 34: Coeficiente para perdida por ensanchamiento repentino. 
 
                       Fuente: Moncada 2009. 
 
Tabla 35: Coeficiente de fricción debido a accesorios. 
 
               Fuente: Moncada 2009. 
 
 
 
 
DISEÑO DE TANQUES 
Se realiza el diseño base de los tanques TK-101, TK-102 y TK-103; el 
cual tiene por finalidad estimar la presión de diseño, la capacidad y el 
espesor de plancha del tanque en cuestión. 
 
 Diseño del Tanque: TK-101 (Tanque de almacenamiento de CO2 Crudo) 
 
Tipo de tanque: Esférico.  
N° de tanques: 01 
Datos de entrada variables:  
Material                                 = acero inox. 316 
Caudal (m3/h)                        = 3.15  
Tiempo de retención (h)        = 24   
                        Presión de trabajo (psia)        = 1 
                        Eficiencia de junta,  E           = 0.8 
Temperatura (°C)                   = 34. 
Tensión máx.  Permisible, S   = 18800 (dato fijo). 
Factor de corrección (inch)     = 0.125. 
% de sobredimensionamiento = 400% más que la presión de trabajo. 
 
Formulas usadas: 
Presión diseño: se utilizará una presión de diseño equivalente a cinco 
veces la presión de trabajo esto es:   P. diseño = 5*P. trabajo 
Capacidad: Se obtiene a partir de los datos del caudal y tiempo de 
residencia, de la siguiente manera: 
Cap.=1.2* caudal *tiempo residencia (E, Megyesy, 1992). 
Radio Interior: Se obtiene a partir de la fórmula del volumen de la 
esfera  
Vesf = (4/3)*pi*R3; despejando el R = 0.6127*Cap.1/3 
Se determina el valor del esfuerzo máximo (S) en psi y la eficiencia de la 
junta E, según el tipo de material, así se tiene: 
Para el acero inoxidable 316……………………S =18800 psi 
Para el acero al carbono…………………………S = 17500 psi 
 
Espesor de plancha: se obtiene en pulgadas a partir de la siguiente 
ecuación: 
t = P*R/(2*S*E+0.2*P)  +  0.125  (E, Megyesy, 1992). 
 
Reemplazando valores: 
 
P. diseño    = 5*P. trabajo = 5*1 = 5 psi 
Capacidad  = 1.2* caudal *tiempo residencia 
                   = 1.2*3.15*24 = 90.72 m3 
Radio int.   = 0.6127*Cap.1/3 
                   = 2.75 m. = 108.39 pulg. 
Espesor de plancha =       = P*R/(2*S*E+0.2*P)  +  0.125   
                                             70*108.39/(2*18800*0.8+0.2*70) +0.125 
                                                       = 0.377 pulg. 
 
 Ingresando estos datos de entrada en la plantilla tal como se muestra en la 
fig. x se valida el resultado, un espesor de plancha de 0.377 plg. 
Figura 110: Plantilla para diseño usada para TK 101. 
 
                             Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 Diseño del Tanque: TK-102 (Tanque de almacenamiento de Agua 
osmótica) 
 
                       Tipo de tanque: Cilíndrico con cabeza flotante. 
            N° de tanques: 01 
Datos de entrada variables: 
Material:                                = acero al carbono. 
Caudal (m3/h):                       = 0.8 
Tiempo de retención (h):         = 24.  
                        Presión atmosf. (psi):            = 14.7. 
Temperatura (°C):                   = 27. 
Densidad (Kg/m3):                = 1005. 
Tensión máxima permisible:   = 17500 dato fijo. 
Eficiencia de juntas soldadas:  = 0.8 dato fijo. 
Factor de corrección (inch):     = 0.125. 
Relación Altura/Diámetro:       = 3. 
Altura (m):                                = 4.  
 
 
Utilizando la plantilla de diseño se obtiene: 
 
Espesor de plancha (pulgadas)   =  0.125. 
Presión de diseño    (psi)             =  6.86 
Capacidad               (m3)             =   23 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                                             Figura 111: Plantilla para diseño usada para TK. 102. 
 
                    Fuente: Elaboración propia. 
 
 
 Diseño del Tanque: TK-103 (Tanque de almacenamiento de Etilenglicol) 
 
                       Tipo de tanque: Cilíndrico con cabeza flotante. 
            N° de tanques: 01 
Datos de entrada variables: 
Material:                                = acero inox. 304. 
Caudal (m3/h):                       = 2.26 
Tiempo de retención (h):         = 24.  
                        Presión atmosf. (psi):            = 14.7. 
Temperatura (°C):                   = 27. 
Densidad (Kg/m3):                = 1005. 
Tensión máxima permisible:   = 18800 dato fijo. 
Eficiencia de juntas soldadas:  = 0.8 dato fijo. 
Factor de corrección (inch):     = 0.125. 
Relación Altura/Diámetro:       = 3. 
Altura (m):                                = 4.  
 
 
 
Utilizando la plantilla de diseño se obtiene: 
 
Espesor de plancha (pulgadas)   =  0.125. 
Presión de diseño    (psi)             =  6.86 
Capacidad               (m3)             =   65 
 
 
Figura 112: Plantilla para diseño usada para TK. 103. 
 
 
 
 Diseño del Tanque: TK-104 (Tanque de CO2 líquido) 
 
Tipo de tanque: Esférico.  
N° de tanques: 01 
Datos de entrada variables:  
Material                                 = acero inox. 316 
Caudal (m3/h)                       = 3.08 
Tiempo de retención (h)        = 72  
                        Presión de trabajo (psia)        = 4.2 
                        Eficiencia de junta,  E           = 0.8 
Temperatura (°C)                   = -100°C. 
Tensión máx.  Permisible, S   = 18800 (dato fijo). 
Factor de corrección (inch)     = 0.125. 
% de sobredimensionamiento = 400% más que la presión de trabajo. 
Utilizando la plantilla de diseño se obtiene: 
 
Espesor de plancha (pulgadas)   =  0.125. 
Presión de diseño    (psi)             =  6.86 
Capacidad               (m3)             =   65 
 
Figura 113: Plantilla para diseño usada para TK. 104. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
AXENO 2: EVALUACIÓN ECONÓMICA 
   
     Tabla 36:  Índice ENR para estimación de costos. 
ítem año Índice ENR ítem año Índice ENR ítem año Índice ENR 
1 
1940 240 12 
1951 540 23 
1962 860 
2 
1941 260 13 
1952 580 24 
1963 890 
3 
1942 275 14 
1953 600 25 
1964 920 
4 
1943 290 15 
1954 620 26 
1965 940 
5 
1944 300 16 
1955 640 27 
1966 960 
6 
1945 320 17 
1956 660 28 
1967 990 
7 
1946 360 18 
1957 700 29 
1968 1020 
8 
1947 410 19 
1958 740 30 
1969 1060 
9 
1948 460 20 
1959 780 31 
1970 1080 
10 
1949 480 21 
1960 800 
 
11 
1950 510 22 
1961 830 
            Fuente: Vilbrandt, F. 1963 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
               Tabla 37: Índice ENR extrapolados para estimación de costos. 
 
Fuente: Elaboración propia. 
 
Figura 114: Propuesta Técnica de Buse para Corporación Azucarera 
del Perú. 
 
Fuente: Propuesta tecnica de Buse. 
 Figura 115: Propuesta Técnica de Buse para Corporación Azucarera 
del Perú. 
 
Fuente: Propuesta tecnica de Buse. 
 
 
Figura 116: Propuesta Técnica de Buse para Corporación Azucarera 
del Perú. 
 
Fuente: Propuesta tecnica de Buse. 
 Figura 117: Propuesta Técnica de Buse para Corporación Azucarera 
del Perú. 
 
Fuente: Propuesta tecnica de Buse. 
 
 
 
 
 
 
 
 
